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O presente trabalho teve como objetivo principal o estudo da recuperação de 
ácido acético e furfural de correntes diluídas de condensados da unidade de 
evaporação da Caima. 
Numa primeira fase foram pesquisados vários processos de separação, como 
a destilação, pervaporação e extração líquido-líquido, focando as respetivas 
potencialidades e desvantagens, de modo a averiguar o processo que melhor 
satisfaz o objetivo proposto. De entre os analisados, a extração líquido-líquido 
mostrou ser a melhor opção. Seguidamente foi necessário selecionar o 
solvente com as melhores características para separar esta mistura. Efetuou-
se uma pesquisa exaustiva de entre 40 solventes, focando-se o coeficiente de 
distribuição, seletividade e a temperatura de ebulição. De todos, o MTBE foi o 
solvente que exibiu as propriedades mais promissoras. Posteriormente, 
simulou-se o processo de separação, recorrendo ao simulador ASPEN Plus. 
No entanto, antes de iniciar a simulação, foram ajustados os parâmetros 
binários do modelo UNIQUAC entre todos os componentes, com base em 
dados experimentais disponíveis na literatura e outros medidos neste trabalho, 
de modo a obter resultados fiáveis. Posto isto, efetuaram-se várias simulações 
e otimizações onde se determinou os parâmetros do extrator e das colunas de 
destilação envolvidas no processo, a fim de maximizar a recuperação dos 
produtos. De seguida, efetuou-se a integração energética do processo, através 
da análise  Pinch, onde se concluiu ser necessário 3 permutadores de calor e 
uma utilidade fria para atingir os objetivos propostos e, desta forma, diminuir a 
dependência energética do processo em mais de 30 MJ/h. Por fim, efetuou-se 
a análise económica preliminar que mostrou que esta unidade de separação é 
economicamente viável para uma corrente de alimentação cujas frações 




















The present work aims to study the acetic acid and furfural recovery from 
dilute streams of Caima’s evaporation unit. 
This work started with the analysis of different separation possibilities, among 
distillations, pervaporation and liquid-liquid extraction, with the objective to 
find the best process for this mixture, comparing its strengths and weakness. 
This study allowed to conclude that liquid-liquid extraction was the best 
option. Then, it was needed to find the best solvent for this separation. A 
preliminary selection was carry out considering distribution coefficient and 
selectivity of 40 solvents. Then, the selection took in account other properties 
like boiling point and relative volatilities. With this study, MTBE showed to be 
the most promissory solvent. Subsequently, this recovery process was 
simulated and optimized on ASPEN Plus. In order to obtain reliable results, 
UNIQUAC binary parameters of solvents were adjusted based on experimental 
data available in scientific articles or measured in this work. Afterwards, 
several simulations and optimizations took place in order to determine the 
parameters of extractor and distillation columns to maximize the recovery of 
acetic acid and furfural. Then, energy integration was perform through Pinch 
Analysis, setting the number of heat exchangers equal to three and using just 
one cold utility. Finally, a preliminary economic analysis revel  that economic 
feasible is achieve for a feed whose acetic acid and furfural mass fraction 
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O setor da pasta e do papel é uma das atividades económicas de maior relevância na 
economia portuguesa. De acordo com a Associação da Indústria de Papel (CELPA)[1], o peso 
deste setor ronda 4,5 % do PIB industrial e 4,6 % das exportações portuguesas de mercadorias. 
É caracterizado por ser um setor exportador líquido, pois as exportações são superiores às 
importações. Por este motivo, é um setor que é sensível à procura de pasta e papel por parte 
dos mercados internacionais e pela forte concorrência. Assim é necessário rentabilizar todo o 
processo de produção, desde a otimização das variáveis processuais à valorização de 
subprodutos, para manter a competitividade. Um dos subprodutos mais explorados é licor ao 
sulfito ácido do processo ao sulfito ácido que, antes de poder ser explorado, tem de ser 
submetido a um processo de concentração de modo a remover a água excedente. Deste 
processo de evaporação resulta um condensado aquoso contendo porções de ácido acético e 
furfural. Por estes dois últimos componentes estarem na corrente aquosa em concentrações 
superiores às permitidas por lei, é necessário proceder à sua remoção, através de uma unidade 
de separação, antes de a corrente ser libertada como efluente. Deste modo, surge uma 
oportunidade: estudar a viabilidade de recuperar o ácido acético e o furfural da corrente 
aquosa, de modo a obtê-los com uma pureza elevada e serem vendidos como produto de valor 
acrescentado, aumentando, desta forma, as receitas das empresas. 
 
1.2 Da Floresta à Pasta de Papel 
A pasta de papel, também conhecida como pasta de celulose, é produzida a partir das 
fibras de madeira ou outras fontes de fibra vegetal que se encontram nas mais diversas 
espécies de árvores. Em Portugal, a indústria da pasta de papel recorre, essencialmente, a 
madeira de eucalipto, produzindo pasta com grande aptidão papeleira para a produção duma 
vasta gama de tipos de papel, dos quais se destaca o setor de papel de impressão. 
 Para transformar a madeira em pasta de papel é necessário separar as fibras dos 
restantes constituintes da madeira. Para além da celulose, os principais constituintes da 
madeira são a lenhina, um polímero fenólico que atua como agente ligante das fibras de 
celulose, e as hemiceluloses, um heteropolissacarídeo de menor massa molecular que integra 
a parede celular. De modo a proceder à separação das fibras é necessário degradar a lenhina. 
Para tal, recorre-se a vários tipos de processos, dependendo das propriedades desejadas para 
a pasta final. Por todo o mundo são aplicados processos mecânicos, termomecânicos e 
semiquímicos, mas são os processos químicos que presentemente se destacam por não 
degradarem significativamente as fibras de celulose. De todos os processos químicos, há que 
salientar o Processo ao Sulfito e o Processo Kraft, atualmente o mais utilizado neste setor. A 
principal diferença entre os dois processos é a composição do licor de cozimento. O primeiro é 
um processo ácido, cujo licor é composto pela combinação dos aniões    
   e    
  com um 
ou mais catiões (   ,    ,      ou   
 ), enquanto que o segundo é um processo alcalino 
cujo licor contém hidróxido de sódio e sulfureto de sódio. De modo a facilitar a compreensão 
do processo químico de produção da pasta de papel, é apresentado na Figura 1 um esquema
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geral onde se incluem as várias fases do processo Kraft.  
 
Figura 1 – Esquema geral de produção da pasta de papel pelo Processo Kraft [2]. 
 A primeira fase da produção da pasta de papel decorre na floresta e engloba o corte 
da madeira e o respetivo transporte para os locais de armazenamento na fábrica. De seguida, a 
madeira é descascada, pois a casca não tem interesse direto para a produção de pasta, e 
destroçada, formando aparas de madeira. Estas são enviadas para um digestor, onde se 
procede à deslenhificação. Após esta fase, designada por cozimento, a pasta é lavada, 
depurada e enviada para um processo de branqueamento. A pasta branca é uma matéria-
prima base para o fabrico de papel. 
 
1.3 Recuperação do Licor ao Sulfito Ácido 
 Durante a fase de cozimento, as aparas são impregnadas em licor de cozimento. Com 
o decorrer do cozimento, o licor vai dissolvendo a lenhina e outros compostos orgânicos, 
formando no final um licor escuro, designado por licor ao sulfito ácido. Este último, é um dos 
subprodutos mais importante da indústria da pasta de papel pelo processo ao sulfito ácido, 
pois é rico em compostos orgânicos com potencial para serem extraídos e vendidos no 
mercado dos produtos químicos. Atualmente os licores de cozimento do processo ao sulfito 
ácido com base em magnésio são usados como combustível na central de cogeração, 
produzindo energia e vapor de água, e os respetivos resíduos inorgânicos dão origem ao início 
do processo de recuperação de licor de cozimento. Porém, o licor ao sulfito ácido não pode ser 
alimentado diretamente à central de cogeração pois, à saída do digestor, está demasiado 
diluído. Assim, torna-se necessário concentrar este licor, que nesta fase toma a designação de 
licor fino. Este processo de concentração é realizado num evaporador de efeito múltiplo, de 




1.4 Condensados de Licor Fino 
 Tal como abordado na secção 1.3, antes de o licor fino poder ser usado precisa de ser 
concentrado por evaporação. Como resíduo obtém-se o licor fino concentrado e do topo dos 
efeitos é removida a água excedente como vapor, contendo pequenas quantidades de ácido 
acético e furfural. Martins [3] determinou analiticamente a concentração de ácido acético e 
furfural presentes nalgumas amostras de condensados de licor fino fornecidos pela empresa 
CAIMA e adotou, em consonância com a empresa, os valores de partida que estão 
apresentados na Tabela 1.  








kg/h % (m/m) % (m/m) ⁰C 
66100 1,5 0,5 60 
 
 Analisando a Tabela 1, verifica-se que a concentração de ácido acético e de furfural na 
corrente de condensados é muito baixa. No entanto, a corrente não pode ser libertada como 
efluente pois a concentração é superior à permitida pela legislação. Desta forma é necessário 
um processo de remoção. Atualmente a CAIMA recorre a um processo de degradação 
biológica que tem um custo de 3,60€ por tonelada de condensado, obtendo-se metano como 
produto final. 
  
1.5 A Oportunidade 
 Devido aos custos de processo de degradação e às medidas de segurança que exige a 
manutenção do metano, o processo de degradação biológica das correntes de condensado 
não é um processo de grande interesse para a empresa. Por outro lado, existe a possibilidade 
de recuperar o ácido acético e o furfural do condensado, de modo a que estes sejam obtidos 
com grande pureza e, desta forma, poderiam ser vendidos. Sabendo que o preço por tonelada 
do ácido acético ronda os 500€ e o furfural os 1000€ [4], isto significa que há possibilidade de 
aumentar as receitas da empresa até um valor ideal que ronda os 800€/h. Esta ideia é uma 
grande oportunidade para a empresa, no entanto, o verdadeiro valor das receitas dependerá 
dos custos associados ao processo de separação para obter os dois componentes purificados. 
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2.1 Justificação da Unidade de Separação 
 O objetivo da análise dos processos de separação é avaliar processos potencialmente 
viáveis de modo a separar três componentes em estudo, i.e., a água, o ácido acético e o 
furfural. No caso do ácido acético e do furfural pretende-se que sejam obtidos com uma 
pureza elevada, estando esta dependente dos custos de separação. No caso da água, 
pretende-se que, com a separação (purificação), a composição de solutos seja inferior à 
permitida por lei, de modo a que possa ser libertada como efluente ou eventualmente 
reutilizada sem tratamentos adicionais. De modo a concretizar estes objetivos, foram 
analisados os seguintes processos de separação: destilação simples, destilação azeotrópica e 
extrativa, destilação reativa, pervaporação e extração líquido-líquido. 
 
2.1.1 Destilação Simples 
 A Destilação Simples é um dos processos de separação mais frequente na indústria 
química devido à sua simplicidade. Baseia-se na separação de componentes com diferentes 
volatilidades, sendo que quanto maior for a volatilidade relativa, mais fácil é a separação. No 
caso em estudo, a volatilidade relativa do ácido acético à água é baixa. Devido a esta 
característica, a separação por destilação é difícil, sendo necessário uma coluna com um 
elevado número de andares de equilíbrio, operando com uma razão de refluxo elevada. Estas 
exigências tornam a separação bastante dispendiosa. Para além disso, mesmo que a 
volatilidade relativa do ácido acético e do furfural fossem elevadas, continuaria a haver um 
problema associado à água. Como a água é o componente mais volátil, seria o produto de 
topo, o que se traduz em elevados custos de operação porque para além de a água ser o 
componente presente na mistura em maior quantidade, tem um elevado calor latente. Posto 
isto, a destilação simples não é viável. 
 Na literatura não foi encontrado referências da aplicação de outros processos de 
separação ao sistema em estudo. No entanto existem várias referências da aplicação de 
processos ao sistema água-ácido acético, alternativos à destilação simples, sendo estes 
apresentados a seguir. 
 
2.1.2 Destilação Azeotrópica e Extrativa  
A destilação azeotrópica e a destilação extrativa tendem a ser uma alternativa à 
destilação simples. Em ambos os métodos é necessário adicionar um agente de separação, que 
altera o comportamento termodinâmico do sistema inicial, com o objetivo de facilitar a 
separação. Deste modo, o número de andares de equilíbrio da coluna de destilação e a razão 
de refluxo seriam menores, levando a um menor consumo de energia. No entanto é necessário 
remover o agente de separação adicionado, tornando-se numa fonte adicional de consumo 
considerável de energia e exigindo outra(s) coluna(s) de destilação [5]. Por este motivo e por 
ser necessário adicionar uma grande quantidade de agente de separação visto que o sistema 
em estudo é muito diluído, a destilação azeotrópica não é economicamente viável. Quanto à 
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destilação extrativa, esta apresenta grande eficácia, no entanto, Demiral e Yildirim [6] sugerem 
que este método deve ser aplicado quando a concentração de ácido acético é compreendida 
entre 30-70 %(m/m). 
 
2.1.3 Destilação Reativa 
A destilação reativa tem sido uma alternativa bastante estudada nos últimos tempos 
de modo a apresentar soluções para a separação de ácido acético em solução aquosa, com 
concentração inferior a 30 %(m/m). Neste processo é adicionado um reagente da família dos 
álcoois, como o metanol, de modo a reagir com o ácido acético, produzindo um éster. À 
medida que ocorre a produção do éster, este é separado através de destilação [7]. Esta técnica 
apresenta uma solução diferente, pois o produto final é um éster em vez do ácido acético. As 
potencialidades, comparativamente com outros processos de separação, são a diminuição dos 
custos de operação e de capital, bem como a formação de produtos lucrativos [8]. No entanto, 
os resultados desta técnica são dependentes da espécie reativa adicionada e da concentração 
inicial de ácido acético. Xu et al. [9] estudaram a aplicação deste método para soluções de 
concentração de ácido acético entre 3-10 %(m/m). Os resultados experimentais indicaram que 
a conversão de 50 % do ácido acético leva à formação de uma corrente de 30 %(m/m) de 
acetato de metilo. Esta experiência mostra a dificuldade desta técnica, onde, por norma, a 
conversão ou a pureza do produto é baixa [10]. 
 
2.1.4 Pervaporação 
A pervaporação, uma técnica de separação através de membranas, é um potencial 
método de separação devido ao relativo baixo consumo de energia [11, 12]. Wang et al. [13] 
estudaram a aplicação deste método para soluções muito diluídas de ácido acético (3 %(m/m)) 
usando uma membrana compósita de polimetilmetacrilato e poli(4-metilpent-1-eno), 
permeável à água. De acordo com os resultados experimentais realizados a 25⁰C e à pressão 
de 3-5 mmHg, o fluxo de permeado é de 960 g/(m2.h) obtendo água a 100 %(m/m). Porém, 
recentemente, tem sido levantada a problemática da estabilidade química das membranas 
poliméricas, uma vez que o ácido acético as pode danificar. Posto isto, têm surgido estudos 
sobre outras alternativas, como por exemplo as membranas zeolíticas. Para além de terem 
uma boa estabilidade química, estas apresentam uma estrutura molecular e um tamanho de 
poros uniforme, conferindo uma velocidade de permeação elevada [14]. Hong et al. [11] 
estudaram o sistema ácido acético-água em vários tipos de membranas de polidimetilsiloxano 
suportadas em politetrafluoretileno. Através deles, concluíram que com uma concentração na 
corrente de alimentação de 5 %(m/m) em ácido acético, o fluxo de permeado (ácido acético) é 
de 38,9 g/(m2.h), sendo o fator de separação de 2,06. Foi também possível concluir que com o 
aumento da concentração de ácido acético na corrente de alimentação, o fluxo de permeado e 
o fator de separação aumentam. No entanto os estudos não abordam a questão de 
regeneração da membrana, uma questão que se coloca neste tipo de processo de separação. 
Desta forma, a aplicação deste processo na indústria pode não ser viável devido aos custos 
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associados à regeneração e também ao respetivo tempo de paragem [15]. Mais estudos 
devem ser feitos no sentido de avaliar a viabilidade da pervaporação, tanto como técnica 
unitária como combinada com outras técnicas com o objetivo de pré-concentrar ou purificar as 
correntes de ácido acético. 
 
2.1.5 Extração Líquido-Líquido 
A extração líquido-líquido é um processo de separação simples, exibindo uma boa 
eficácia de separação. De facto, as referências mais antigas determinaram que a aplicação 
deste processo era o mais adequado para a separação de soluções aquosas de ácido acético 
inferiores a 80 %(m/m) [16]. Atualmente tem sido o processo de separação eleito apenas para 
a separação de soluções no intervalo de concentrações de 5 a 50 % [15]. Existe um grande 
número de fatores que determinam a sua viabilidade. Desde logo, um dos mais importantes é 
a seleção do solvente, mas também é necessário ter em consideração a concentração do 
soluto na corrente de alimentação, a respetiva natureza, a proporção solvente/diluente e a 
temperatura de operação. Martins [3] estudou a viabilidade da extração de ácido acético e 
furfural de correntes aquosas muito diluídas, usando como solvente éter metil-terc-butílico 
(MTBE). O estudo foi efetuado com o apoio do simulador comercial Hysys, no entanto, foi 
considerado uma temperatura da corrente de condensados inferior ao que está na realidade, 
levando a que os resultados não sejam tão realistas.  
 
2.1.6 Considerações Finais 
Durante a pesquisa bibliográfica foi evidente a falta de informação sobre a separação 
de soluções aquosas muito diluídas de ácido acético e furfural. Posto isto, será objetivo deste 
trabalho estudar esta mistura, através da extração líquido-líquido, de modo a identificar o 
intervalo de concentrações de ácido acético e furfural, na corrente de condensados, para o 
qual o processo se torna economicamente viável. 
 
2.2 Antecedentes 
 Como foi referido na seção 2.1.5, Martins [3] estudou a separação da mistura em 
estudo por extração líquido-líquido, usando como solvente o MTBE. O diagrama de fluxo 
simplificado desta unidade de separação é apresentado na Figura 2. 
  




Figura 2 - Diagrama de fluxo simplificado da unidade de recuperação de ácido acético e furfural. 
 
 Na Figura 2, a corrente de condensados é identificada como Alimentação e é enviada 
para o extrator líquido-líquido E-001 que recebe também a corrente de solvente, o MTBE. 
Devido à diferença de densidades, o solvente ascende e a corrente aquosa desce, produzindo 
no topo uma corrente rica em solvente, o extrato, e na cauda uma corrente rica em água, o 
refinado. O ácido acético e o furfural, como têm maior afinidade para o MTBE, são arrastados 
na corrente de extrato.  
Seguidamente são separados, numa coluna de destilação (D-001), o ácido acético e o 
furfural do solvente. Como o solvente é mais volátil, sai pelo topo. Por fim, o ácido acético e o 
furfural são separados de modo a serem obtidos com grande pureza. Esta separação é 
realizada na coluna de destilação D-002. Paralelamente, a corrente de refinado, constituída 
maioritariamente por água e por pequenas porções de solutos e solvente, é alimentada à 
coluna de destilação D-003 de modo a produzir água com uma composição inferior à fixada 
pela legislação, de modo a poder ser libertada como efluente. As correntes de topo da coluna 
D-001 e D-003 são recicladas para a coluna de extração líquido-líquido criando um ciclo 
fechado de solvente. Para compensar as perdas de solvente, é introduzida uma corrente de 
Make-up. 
 Após a otimização, concluiu-se que esse processo era viável para uma concentração de 
ácido acético, na alimentação, superior a 2 %(m/m). Porém, durante a elaboração desse 
trabalho foi considerado que a temperatura de alimentação do extrator líquido-líquido era de 
25⁰C, quando na verdade é de 60⁰C. Sob o ponto de vista energético, esta diferença interfere 
consideravelmente nos resultados associados à viabilidade económica. Para além dessa 
consideração, todo o processo foi simulado com um modelo termodinâmico cujos parâmetros 
não foram otimizados nem validados experimentalmente. Este fato leva a que os resultados 
obtidos pela simulação sejam menos precisos.  
 Com estas duas questões, surgiu a necessidade de simular novamente todo o 
processo, de modo a obter resultados mais precisos. Dada a existência desta oportunidade, irá 
ser analisada uma maior quantidade de solventes de modo a verificar a existência de um 
solvente com melhores propriedades para o processo de separação em causa ou confirmar 
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que o MTBE é o mais adequado. Este estudo é apresentado na seção 3 e envolve uma análise 



































 Um dos fatores determinantes para viabilizar economicamente a extração líquido-
líquido é a seleção do solvente. Deste modo é necessário ter em conta as propriedades de um 
solvente ideal, nomeadamente [17]:  
 Grande seletividade para o soluto comparativamente com o diluente; 
 Grande capacidade para solubilizar o soluto;  
 Miscibilidade diminuta com o diluente; 
 Volatilidade relativa diferente dos solutos e pressões de vapor moderadas de modo a 
que possam ser separados por destilação; 
 Elevada diferença de densidade relativamente ao diluente; 
 Baixa viscosidade de modo a promover boas taxas de transferência de massa; 
 Tensões interfaciais moderadas; 
 Disponível no mercado e a preço acessível; 
 Estável e inerte; 
 Não inflamável e não tóxico. 
Das propriedades enumeradas anteriormente, as mais importantes, sob o ponto de vista 
de separação, são a seletividade e o coeficiente de distribuição. 
O coeficiente de distribuição de um soluto i entre duas fases (  ) é definido como a razão 
das frações molares ( ) do soluto no refinada ( )  e no extrato ( ), mutuamente em 
equilíbrio. Este coeficiente é expresso por: 
 




  (    ) 
 
Através deste coeficiente é possível analisar a capacidade de o solvente solubilizar os solutos. 
Para determinar este coeficiente é necessário recorrer a dados experimentais, o que por vezes 
pode não ser acessível. Nestas situações recorre-se a equações termodinâmicas, pois no 
equilíbrio de fases o potencial químico ( ̂) das duas fases é igual [18]:  
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Aplicando a Lei de Raoult modificada na Equação 2 obtém-se a seguinte relação: 
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onde   
  e   
 
 designam o coeficiente de atividade da espécie i  no refinado e no extrato, 
respetivamente, e    
  a pressão de saturação. Com esta relação conclui-se que: 
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Deste modo é possível estimar o coeficiente de distribuição da espécie i entre as duas fases a 
partir de modelos de coeficientes de atividade.  
Relativamente à seletividade ( ), esta é definida como a razão dos coeficientes de 
distribuição ente o soluto ( ) e o diluente ( ), sendo expresso por: 
 
  
(  ) 
(  ) 
 
  




   
 
 (    ) 
 
O solvente ideal é aquele que apresenta valores elevados tanto de seletividade como de 
coeficiente de distribuição. Analisando ambas as equações, verifica-se que    
 
 é um fator 
comum no denominador. Desta forma prevê-se que quanto mais baixo for este valor melhor 
será o solvente. A Tabela 2 apresenta várias famílias de compostos onde é possível analisar 
quais as conjugações soluto-solvente que minimizam   
 
. Estas conjugações são apresentadas 
com o sinal ( - ). O sinal ( + ) indica que o parâmetro em causa irá aumentar e no caso de ( 0 ) 
não existe qualquer efeito [17].  
Tabela 2 – Interação entre grupos para seleção de solvente. Adaptado de Seader [17] 
Grupo Soluto 
Solvente 
1 2 3 4 5 6 7 8 9 
1 Ácidos, OH aromáticos (fenol) 0 - - - - 0 + + + 
2 OH parafínicos (álcool), água - 0 + + + + + + + 
3 Cetonas, aminas terciárias  - + 0 + + - 0 + + 
4 
Esteres, aldeídos, carbonatos, fosfatos, 
nitratos 
- + + 0 + - + + + 
5 
Éteres, óxidos, sulfuretos, aminas primárias 
ou secundárias 
- + + + 0 - 0 + + 
6 Parafinas halogenadas  0 + - - - 0 0 + 0 
7 Aromáticos, aromáticos halogenados + + 0 + 0 0 0 0 0 
8 Parafinas + + + + + + 0 0 0 
9 Olefinas + + + + + 0 0 + 0 
 
Através da Tabela 2 verifica-se que para extrair o ácido acético (localizado no grupo 1) os 
solventes que minimizam   
 
 pertencem aos grupos 2, 3, 4 e 5. Relativamente ao furfural 
(localizado no grupo 4) os solventes mais indicados fazem parte dos grupos 1 e 6. Esta análise 
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permite excluir algumas famílias de solventes, facilitando a pesquisa preliminar do melhor 
solvente. 
No entanto, quando se analisa o solvente ideal não basta considerar as propriedades 
relacionadas com a extração líquido-líquido. Por norma, após a extração segue-se um conjunto 
de destilações com o objetivo de purificar solutos e/ou solventes, dependendo dos objetivos 
do processo. Sendo a destilação um processo de separação de elevado consumo de energia é 
fundamental escolher um solvente que minimize estes gastos de modo a obter um processo 
de separação economicamente viável. Deste modo, os solventes preferíveis são aqueles que 
não formem azeótropos com os solutos e/ou diluente e possuam volatilidades relativas 
elevadas. 
Por último, no momento de determinar o solvente ideal também devem ser consideradas 




A análise dos solventes passiveis de serem aplicados na extração líquido-líquido do 
sistema em estudo foi iniciada na Universidade de Aveiro por Sandro Tiago Quinta em 2006 e 
mais tarde, em 2008, continuada por Martins [3]. Esta seção tem como objetivo apresentar as 
conclusões destes autores. Inicialmente sugeriram um conjunto de solventes constituído por: 
 Acetato de Etilo; 
 Acetato de Butilo; 
 Isobutil-metil-cetona (MIBK); 
 Terc-butil-metil-cetona (MtBK); 
 Metil-isopropil-cetona (MIPK) 
 Etil-metil-cetona; 
 Decano; 
 Álcool butílico. 
A potencialidade destes solventes como extratantes de ácido acético e furfural de correntes 
aquosas foi avaliada, numa primeira fase, através de um modelo termodinâmico e, numa 
segunda fase, através de testes experimentais.  
Com o modelo termodinâmico UNIFAC concluíram que, do conjunto inicial de 
solventes, o MIBK, MtBK e MIPK são os que apresentam melhores coeficientes de distribuição. 
No entanto, Martins [3] acrescentou que estes três solventes têm temperaturas de ebulição 
próximas à da água ou do ácido acético, dificultando a sua recuperação.  
De seguida, os resultados obtidos através do modelo termodinâmico foram 
comparados com resultados experimentais de extrações com um andar de equilíbrio. Com a 
comparação perceberam que os resultados obtidos pelos dois métodos diferiam. O etil-metil-
cetona foi considerado o solvente menos atraente por ser demasiado solúvel em água; o MtBK 
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apresenta o maior coeficiente de distribuição e menor solubilidade em água 
comparativamente com o MIBK e o acetato de butilo; o solvente que apresentou melhores 
valores de coeficiente de distribuição e de solubilidade foi o álcool butílico. Porém, 
acrescentaram que este solvente pode reagir com o ácido acético, formando acetato de butilo. 
Mais tarde adicionaram ao conjunto de solventes inicialmente propostos os seguintes 
solventes: 
 2-Etilhexanol 
 Metilisoamil cetona (MIAK) 
 Isoamil acetato 
 Éter metil-terc-butílico  (MTBE) 
Os coeficientes de distribuição e a solubilidade destes novos solventes foram analisados 
através do modelo termodinâmico UNIFAC. Os resultados obtidos foram idênticos, sendo que 
foi necessário considerar outras propriedades como a temperatura de ebulição. Como o MTBE 
é o solvente com menor temperatura de ebulição e tem uma volatilidade relativa superior, foi 
o solvente escolhido, neste estudo, para separar o ácido acético e o furfural de correntes 
aquosas muito diluídas. 
 
3.3 Determinação do solvente ideal 
Com base no estudo exposto anteriormente, percebe-se que apresentar conclusões 
com base em resultados obtidos a partir de modelos termodinâmicos sem uma comparação 
prévia com resultados obtidos experimentalmente não é viável. Por conseguinte, a análise do 
solvente ideal, neste estudo, será concluída através de dados experimentais.   
A separação da mistura água-ácido acético é um tema muito abordado visto que se 
trata de um dos ácidos carboxílicos mais importantes. Por este motivo existem inúmeros 
estudos publicados por diversos autores sobre processos de separação passíveis de serem 
aplicados a esta mistura e no que toca à extração líquido-líquido existe um número razoável de 
solventes já estudados. Por forma a identificar o solvente mais adequado para as condições de 
operação deste trabalho, começa-se por analisar o equilíbrio líquido-líquido publicado por 
vários autores, focando-se em primeiro lugar a determinação do coeficiente de distribuição e 
da seletividade. 
 
3.3.1 Coeficiente de distribuição e Seletividade 
 Após uma pesquisa exaustiva de literatura científica sobre equilíbrio líquido-líquido 
entre as espécies água-ácido acético-solvente foi elaborada uma tabela, apresentada no Anexo 
A.1, com os coeficientes de distribuição e seletividade para vários solventes. Estes valores 
foram determinados a partir de dados experimentais de vários artigos [19-48] e estão 
ordenados segundo uma escala de cores onde a cor verde e vermelha representam resultados 
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promissores e não promissores, respetivamente. A Tabela 3 contém os solventes presentes no 
anexo A.1 que exibem os valores de destaque. 
Tabela 3 - Coeficientes de distribuição e seletividades dos solventes mais interessantes, extraídos do Anexo A.1, 
para a mistura água – ácido acético - solvente. 
Solvente Temperatura (°C) KD (m/m) KD (mol/mol) Seletividade 
Álcool butílico 25 1.44 3.32 6.16 
Álcool isobutílico 10 1.88 4.60 9.70 
Álcool pentílico  25 1.49 5.98 38.10 
2-Etilhexanol  30 0.95 5.56 43.07 
MIBK  35 0.65 3.19 31.23 
Acetato de etilo  25 0.88 3.22 14.23 
Acetato de isopropilo  31 0.77 3.35 14.95 
Acetato de isobutilo  31 0.74 3.60 16.96 
Éter dietílico  25 0.75 2.75 18.21 
MTBE  25 0.97 3.95 34.05 
 
Como é objetivo deste trabalho tratar correntes aquosas de ácido acético muito 
diluídas, o coeficiente de distribuição e a seletividade foram calculados com base no ensaio 
experimental que melhor reproduzia essas condições. No entanto não devem ser feitas 
comparações definitivas sobre a potencialidade dos solventes como agente extratante pois as 
propriedades em causa são sensíveis à concentração de ácido acético na fase aquosa, e esta 
não é a mesma nos resultados apresentados. Por este motivo, esta tabela é considerada como 
uma primeira triagem de solventes no sentido de pré-selecionar o melhor. Para proceder à 
devida comparação, foi elaborado um conjunto de gráficos que relacionam as propriedades 
em análise com a concentração de ácido acético na fase aquosa para concentrações diluídas. 
Estes gráficos estão patentes nas Figuras 3 e 4. 
 Na Figura 3 estão representados os dados experimentais de distribuição de ácido 
acético entre a fase orgânica e a fase aquosa, em frações molares, para os solventes já 
selecionados. Através da mesma verifica-se que a afinidade do ácido acético pelos solventes 
em análise é semelhante, à exceção do álcool butílico e do álcool isobutílico onde esta é 
ligeiramente menor. Ainda nesta figura é possível concluir que o efeito da temperatura sobre a 
distribuição do ácido acético não é significativo na generalidade dos solventes. 
 Relativamente à seletividade dos solventes (Figura 4) existem diferenças 
consideráveis. Mais uma vez o álcool butílico e o álcool isobutílico são os solventes que se 
destacam pelo lado negativo. Por outro lado, os solventes 2-etilhexanol, MIBK e o MTBE são os 
que se destacam positivamente, atingindo valores superiores a 30 para frações de ácido 
acético na fase aquosa inferiores a 5 %(mol/mol). A variação da temperatura só tem efeitos 
consideráveis sobre a seletividade no caso do 2-etilhexanol.    
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 Em artigos científicos foram encontrados estudos sobre a influência da adição de sais 
sobre o coeficiente de distribuição e a seletividade de solventes, nomeadamente o álcool 
butílico, MIBK e o MTBE. As Figuras 5 e 6 exibem a variação do coeficiente de distribuição e a 
seletividade em função da fração molar de ácido acético na fase aquosa para diferentes 
frações molares (x) ou frações mássicas (w) de cloreto de sódio. 
 
Figura 5 - Distribuição de ácido acético entre a fase orgânica e a fase aquosa para vários solventes e para várias 
concentrações fixas de cloreto de sódio. 
 
Figura 6 - Seletividade dos solventes em função da fração molar de ácido acético na fase aquosa para várias 
concentrações fixas de cloreto de sódio. 
 Com a análise das Figuras 5 e 6 é evidente que a adição de cloreto de sódio altera 
tanto a distribuição de ácido acético entre a fase orgânica e a aquosa, como a seletividade, 
sendo alterações que levam a resultados interessantes nos casos do álcool butílico e do MTBE. 
O aumento da concentração de cloreto de sódio aumenta ambos os parâmetros. No caso do 
MIBK, a adição de baixas concentrações de cloreto de sódio prejudica o sistema, porém, para 
concentrações superiores a 15 %(mol/mol) o sistema começa a comportar-se de forma mais 
favorável aos objetivos deste trabalho.  
 Apesar de se verificar que o recurso a NaCl melhora a separação, a sua utilização 
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w NaCl = 0,05 w NaCl = 0,1
  




3.3.2 Propriedades dos solventes 
 Na Tabela 4 estão compiladas as propriedades mais relevantes dos solventes bem 
como os seus preços. Com estes dados pretende-se continuar o processo de seleção do melhor 
solvente para este trabalho. Para complementar esta tabela, foram determinados, através do 
modelo UNIQUAC, os diagramas líquido-vapor entre cada solvente e os componentes que 
envolvem este trabalho, estando localizados no Anexo A.2  
 Iniciando a análise das propriedades, focando, em primeiro lugar, a temperatura de 
ebulição, constata-se que álcool butílico, álcool pentílico, MIBK e o acetato de isobutilo têm 
temperaturas de ebulição próximas da água ou do ácido acético. Se for necessário proceder a 
uma destilação para os separar da água ou do ácido acético, os custos de operação poderão 
ser elevados. Os restantes solventes, à exceção do 2-etilhexanol, têm temperaturas de 
ebulição mais baixas, o que os potencia como candidatos ao solvente ideal deste trabalho. O 2-
etilhexanol é excluído porque a destilação entre este e a água, é muito dispendiosa visto que a 
água seria o produto de topo. 
 De seguida analisa-se a volatilidade média relativa entre os solventes e as espécies 
intervenientes no processo. É necessário referir que a determinação destas propriedades não 
foi feita com base em dados experimentais, mas através de previsões recorrendo ao modelo 
termodinâmico UNIQUAC. Da Tabela 4 conclui-se que os solventes que apresentam maiores 
volatilidades relativamente ao ácido acético e ao furfural são o MTBE e o éter dietílico. Estes 
valores elevados são co-adjurados pela inexistência de azeótropos (ver anexo A.2) entre os 
componentes em causa, o que não acontece com a maioria dos restantes solventes. 
Relativamente à solubilidade, os solventes álcool butílico, álcool isobutílico e álcool 
pentílico mostram ser pouco promissores pois a água é consideravelmente solúvel nos 
mesmos. Em contrapartida, os solventes 2-etilhexanol, MIBK, acetato de isopropilo, acetato de 
isobutilo, e MTBE apresentam solubilidades bem mais baixas, sendo que o MTBE é o menos 
compatível com a água. 
Por último, é necessário acrescentar que o MTBE e o éter dietílico são os solventes que 
apresentam os melhores valores de densidade, viscosidade, entalpia de vaporização, pressão 
de vapor e tensão interfacial. 
Com esta análise, verifica-se que o solvente que juntou um maior número de 
propriedades promissoras foi o MTBE, tendo sido o eleito para este trabalho. 
  
  




Tabela 4 – Lista de propriedades e preços dos solventes em análise.  



















solv. na água água no solv. 
(g/mol) (g/cmᶟ) (mPA.s) (⁰C) (⁰C) (kJ/mol) A. Acético Furfural  (mbar) (N/m) (D) (mol/mol) (mol/mol) (€/ton) 
Água 7732-18-5 18,02 0,997 (25⁰C) 0,89 (25⁰C) 0 100 43,98 (25⁰C) 1,99 1,54 23 (20⁰C) 0,072 (25⁰C) 1,85 - - - 
Ácido Acético 64-19-7 60,05 1,05 (20⁰C) 1,34 (25⁰C) 17 118 ND - - 15,8 (20⁰C) 0,027 (25⁰C) 1,74 - - 500 
Furfural 98-01-1 96,09 1,16 (20⁰C) 1,49 (25⁰C) -37 162 43,51 (25⁰C) - - 1,5 (20⁰C) 0,043 (25⁰C) 3,60 - - 1000 
Álcool butílico 71-36-3 74,12 0,81 (20⁰C) 5,15 (20⁰C) -89 118 52,30 (25⁰C) 1,07 3,47 6,67 (20⁰C) 0,024 (25⁰C) 1,67 0.019 (25⁰C) 0.516 (25⁰C) 1395 
Álcool isobutílico 78-83-1 74,12 0,80 (20⁰C) 0,07 (25⁰C) -108 108 ND 1,40 3,94 11,8 (20⁰C) 0,022 (25⁰C) 1,64 0,026 (10⁰C) 0,432 (10⁰C) 1395 
Álcool pentílico 6032-29-7 88,15 0,81 (20⁰C) 3,39 (25⁰C) -50 119 54,17 (25⁰C) 1,05 3,65 5,3 (20⁰C) 0,023 (25⁰C) 1,67 0,009 (25⁰C) 0,269 (25⁰C) ND 
2-etilhexanol 104-76-7 130,23 0,83 (20⁰C) 9,8 (20⁰C) -76 182 ND 11,56 1,96 0,48 (20⁰C) ND 1,76 400ppm (25⁰C) 0,108 (25⁰C) ND 
MIBK 108-10-1 100,16 0,80 (20⁰C) 0,54 (20⁰C) -80 116 40,56 (25⁰C) 0,47 3,65 18,8 (20⁰C) 0,023 (20⁰C) 2,69 0,003 (35⁰C) 0,102 (35⁰C) 1650 
Acetato de Etilo 




Acetato de isopropilo 




Acetato de Isobutilo 




Eter Dietílico 60-29-7 74,12 0,71 (20⁰C) 0,22 (25⁰C) -116 35 27,14 (25⁰C) 15,09 69,72 586 (20⁰C) 0,017 (25⁰C) 1,15 0,017 (15⁰C) 0,088 (15⁰C) ND 
MTBE 1634-04-4 88,15 0,74 (20⁰C) 0,34 (25⁰C) -109 55 29,81 (25⁰C) 7,41 28,60 270 (20⁰C) 0,018 (25⁰C) 1,36 0,010 (25⁰C) 0,054 (25⁰C) 1100 
* Calculado com o modelo UNIQUAC; ND = não disponível.
  




Da análise das seções anteriores foi possível concluir que, da lista inicial de solventes, 
poucos são os que apresentam um conjunto de propriedades que os tornem suscetíveis de 
serem aplicados em larga vantagem neste trabalho. O primeiro grande desafio é encontrar 
solventes que apresentem grande afinidade para o ácido acético comparativamente com a 
água e ao mesmo tempo tenha uma boa seletividade. Da lista inicial, apenas sete solventes 
correspondiam a este requisito. No entanto, este requisito não é condição suficiente para a 
determinação do solvente ideal. Uma combinação de propriedades que diminua o consumo 
energético em destilações é fundamental para garantir a viabilidade económica. Neste sentido, 
o MTBE o foi o solvente que apresentou as propriedades mais promissoras. Para finalizar, 
verificou-se ainda que a adição de sais como o cloreto de sódio pode aumentar a eficiência da 
extração liquido-liquido. No entanto, a sua utilização aumentará a corrosão, tornando-se numa 
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 Neste capítulo do trabalho, será simulado e otimizado o processo apresentado no 
Capítulo 2 para separar a mistura água – ácido acético – furfural, recorrendo à adição do 
solvente escolhido no Capítulo 3, o MTBE. Para simular esta unidade de separação, será usado 
o software ASPEN Plus da ASPEN Tecnhology, Inc [49].  
 De modo a compreender o funcionamento, as potencialidades e as questões 
associadas a este simulador, é apresentado seguidamente um pequeno resumo sobre o seu 
funcionamento. O ASPEN Plus é um simulador comercial desenhado para prever o 
comportamento de vários processos na área da engenharia química. Para tal, resolve balanços 
mássicos e energéticos, equilíbrios termodinâmicos, e recorre a modelos matemáticos e a 
correlações empíricas. Por isto, este simulador é uma ferramenta que permite minimizar 
esforços a nível experimental, pois, várias questões relativas ao processo podem ser 
clarificadas através da simulação. No entanto, os resultados obtidos pelo simulador são 
meramente uma previsão que pode ser mais ou menos próxima da realidade, consoante o 
modelo termodinâmico selecionado.  
 
4.2 Modelo Termodinâmico 
 A seleção do modelo termodinâmico mais adequado deve ter em conta o tipo de 
espécies envolvidas e as condições de pressão e temperatura. Este trabalho envolve os 
componentes água, ácido acético, furfural e MTBE, em condições de operação à pressão 
atmosférica e a temperaturas que levam, nalguns casos, a mudança de fase. Como os 
componentes são polares e, em caso de mistura, há probabilidade de ocorrer formação de 
duas fases liquidas, é recomendado a escolha de um modelo de atividade, nomeadamente o 
UNIQUAC [17]. 
 O modelo UNIQUAC é um modelo de cálculo do coeficiente de atividade ( ) com base 
no volume relativo e na área relativa dos vários grupos químicos que constituem as moléculas. 
A Equação 6 mostra que a equação que determina o coeficiente de atividade, pelo modelo 
UNIQUAC, se subdivide em dois termos: o termo combinatório e o termo residual.  
           
           
    
 
(    ) 
 
O termo combinatório é o termo que expressa a influência da combinação de moléculas com 
tamanhos e formas diferentes. Todos os parâmetros para determinar este termo são fixos e 
estão disponíveis em tabelas de parâmetros UNIQUAC. O termo residual é o termo energético 
e expressa as alterações do coeficiente de atividade em função da variação da temperatura. 
Este termo depende do parâmetro binário     e tem de ser ajustado a partir de dados 
experimentais [50]. Este é o tema tratado na próxima subseção. 
 
  




4.3 Ajuste dos parâmetros binários de UNIQUAC,     
Os parâmetros binários     têm que ser ajustados através de dados experimentais. O 
ASPEN Plus possui uma base de dados que lhe permite determinar este parâmetro, no 
entanto, na ausência de dados, o simulador faz uma aproximação recorrendo ao modelo 
UNIFAC. Esta aproximação pode levar à produção de resultados que se afastam da realidade. 
Portanto, neste trabalho, os parâmetros binários entre todos os componentes foram 
determinados a partir de dados experimentais, recorrendo ao módulo de regressão do 
simulador. Para tal, é necessário fornecer, ao simulador, dados de equilíbrio líquido-líquido a 
diferentes temperaturas. O simulador determina, posteriormente, os parâmetros binários 
através da regressão seguinte: 
 
  (   )      
   
 
       ( )        (    ) 
 
4.3.1 Parâmetros binários entre as espécies água, ácido acético e MTBE 
 Os parâmetros binários entre água-ácido acético, água-MTBE e ácido acético-MTBE 
foram determinados a partir de uma regressão no ASPEN Properties recorrendo aos dados 
experimentais de Miao et al [36]. Por regressão, estimou-se os parâmetros    ,     ,     e     da 
Equação 7 que estão apresentados na Tabela 6. 
 
4.3.2 Parâmetros binários entre as espécies água, furfural e MTBE    
Relativamente aos parâmetros binários entre as espécies furfural-água e furfural-
MTBE, o mesmo não foi possível obter de forma análoga, pois não foram encontrados dados 
de equilíbrio na literatura. Deste modo, foi necessário determinar, experimentalmente, a 
distribuição de furfural entre a água e o MTBE. Por questões associadas à disponibilidade de 
solventes, nomeadamente de MTBE, só foi possível obter dados experimentais equivalentes a 
3 andares de equilíbrio. Ainda pela mesma razão, só foi possível determinar analiticamente a 
concentração de furfural na fase aquosa. Este fato levou à necessidade de calcular a 
concentração de furfural na fase orgânica a partir de balanço mássico. Para tal, admitiu-se 
caudais constantes pois a água e o MTBE são praticamente imiscíveis e a concentração de 
furfural é muito baixa. Os resultados experimentais da distribuição de furfural entre a fase 
aquosa e a fase orgânica são apresentados na Figura 7. 
 
  




Figura 7 - Dados experimentais da distribuição de furfural entre a fase orgânica e a fase aquosa à temperatura de 
25⁰C. 
 Para o ASPEN Properties estimar os parâmetros da Equação 7 é necessário fornecer-
lhe as composições de equilíbrio das três espécies em ambas as fases. Por uma questão de 
minimização de erro associado ao ajuste dos parâmetros em causa, foi fornecido não 3 mas 
sim um conjunto superior a 20 dados de equilíbrio. Para tal, fez-se uma regressão linear da 
distribuição de furfural usando os três pontos experimentais e o ponto (0,0). De seguida, 
calculou-se os dados de distribuição de furfural para vários pontos, dentro do intervalo dos 
pontos experimentais. Associando estes dados, aos valores de solubilidade mútua entre a água 
e o MTBE determinados por Miao et al[36] e ainda, admitindo concentração de furfural muito 
diluída, determinou-se os dados de equilíbrio entre as 3 espécies para ambas as fases. A Tabela 
5 apresenta os resultados obtidos. 
 
Tabela 5 - Composição de equilíbrio entre água - furfural - MTBE na fase aquosa e na fase orgânica. 
Fase Aquosa Fase Orgânica Fase Aquosa Fase Orgânica 
Água Furfural MTBE Água Furfural MTBE Água Furfural MTBE Água Furfural MTBE 
%(m/m) %(m/m) %(m/m) %(m/m) %(m/m) %(m/m) %(m/m) %(m/m) %(m/m) %(m/m) %(m/m) %(m/m) 
95,090 0,000 4,910 1,220 0,000 98,780 95,038 0,055 4,907 1,216 0,301 98,483 
95,085 0,005 4,910 1,220 0,027 98,753 95,033 0,060 4,907 1,216 0,328 98,456 
95,080 0,010 4,910 1,219 0,055 98,726 95,028 0,065 4,907 1,216 0,356 98,429 
95,076 0,015 4,909 1,219 0,082 98,699 95,023 0,070 4,907 1,215 0,383 98,402 
95,071 0,020 4,909 1,219 0,109 98,672 95,019 0,075 4,906 1,215 0,410 98,375 
95,066 0,025 4,909 1,218 0,137 98,645 95,014 0,080 4,906 1,215 0,438 98,348 
95,061 0,030 4,909 1,218 0,164 98,618 95,009 0,085 4,906 1,214 0,465 98,321 
95,057 0,035 4,908 1,218 0,191 98,591 95,004 0,090 4,906 1,214 0,492 98,294 
95,052 0,040 4,908 1,217 0,219 98,564 95,000 0,095 4,905 1,214 0,520 98,267 
95,047 0,045 4,908 1,217 0,246 98,537 94,995 0,100 4,905 1,213 0,547 98,240 
95,042 0,050 4,908 1,217 0,274 98,510       
 
 Com estes dados, estimou-se com o ASPEN Properties os parâmetros binários da 
Equação 7 para os três componentes. No entanto, apenas se usou os parâmetros binários 
entre furfural-água e furfural-MTBE, pois os parâmetros entre água-MTBE já haviam sido 
determinados com maior rigor no seção 4.3.1. A Tabela 6 expõe os parâmetros referidos. 
y = 5,4707x 





































Fracção de furfural na fase aquosa [ %(m/m)] 
  




4.3.3 Parâmetros binários entre ácido acético e furfural 
 Os parâmetros binários entre furfural e o ácido acético não foram ajustados por não 
ter sido encontrado dados experimentais em artigos científicos nem por ter sido possível medi-
los durante a realização deste trabalho. Por este motivo, os parâmetros binários usados para 
descrever a interação entre estes componentes são os parâmetros disponibilizados pela base 
de dados do ASPEN Properties. A Tabela 6 apresenta os parâmetros binários, usados neste 
trabalho, entre todos os componentes. 
Tabela 6 - Parâmetros binários entre os componentes água, ácido acético, furfural e MTBE. 
i Água Água Ácido Acético Água MTBE Ácido acético 
j Ácido Acético MTBE MTBE Furfural Furfural Furfural 
    0,000 -2,712 0,000 0,000 0,000 0,000 
    0,000 7,730 0,000 0,000 0,000 0,000 
    -73,444 760,55 0,000 0,000 0,000 -436,64 
    219,66 -2765,4 0,000 0,000 0,000 485,54 
    -0,118 -0,032 0,015 -0,051 0,014 0,000 
    0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 
    0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 
    0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 
 
4.4 Simulação e Otimização 
 Após o ajuste dos parâmetros de interação binária entre todas as espécies que 
constituem o sistema (à exceção do par ácido acético – furfural), torna-se possível simular e 
otimizar todo o processo de separação, obtendo resultados com maior fiabilidade. A 
otimização do processo é apresentada bloco-a-bloco, mostrando-se na seção 4.4.5 a simulação 
de toda a unidade. 
4.4.1 Extrator líquido-líquido 
 O processo de separação inicia-se no extrator líquido-líquido, onde a corrente de 
condensados de licor fino (corrente FEED), constituída por água, ácido acético e furfural, é 
alimentada pelo topo enquanto que o solvente, o MTBE, é alimentado pela cauda. Como 
produtos da extração são obtidas uma corrente refinado e uma corrente de extrato. Na Figura 
8 apresenta-se o diagrama correspondente a este extrator líquido-líquido. A Tabela 7 exibe as 
características da corrente FEED e do solvente.  
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 A primeira análise foca-se na temperatura a que deve operar o extrator líquido-
líquido. A corrente de condensados de licor fino está a uma temperatura de 60⁰C, porém, com 
a análise da Figura 9 verifica-se que a temperaturas elevadas a solubilidade mútua entre a 
água e o MTBE é superior. Portanto, o ideal é operar a temperaturas inferiores, tendo sido 
definida a temperatura de 25⁰C como valor de operação. Deste modo, torna-se necessário 
arrefecer a corrente de condensados de licor fino antes de ser alimentada ao extrator, sendo 
este arrefecimento realizado no permutador de calor identificado por PC1 na Figura 8. 
 
Figura 9 - Diagramas ternários calculados neste trabalho à temperatura de 25⁰C e 50⁰C para as misturas: à 
esquerda, água - ácido acético - MTBE; à direita, água - furfural- MTBE. 
 
Neste estágio do processo de separação, o objetivo é extrair a maior parte do ácido 
acético e do furfural da fase aquosa para a fase orgânica, minimizando o caudal de solvente. 
Deste modo, realizou-se um estudo de sensibilidade da extração de ácido acético e do furfural 
em função das principais variáveis, o caudal de solvente e o número de andares de equilíbrio 
do extrator líquido-líquido. A Figura 10 mostra os resultados deste estudo.  
  
Figura 10 - Estudo de sensibilidade da extração de ácido acético e furfural em função do caudal de solvente e do 
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 Pela análise da Figura 10 confirma-se que, com o aumento do número de andares de 
equilíbrio do extrator, a extração dos solutos é superior. O mesmo se confirma com o aumento 
do caudal de solvente. Com a comparação entre a extração de ambas as espécies, verifica-se 
que é mais difícil extrair o ácido acético. Desta forma, o ácido acético torna-se a molécula 
chave neste estágio. 
 De seguida, realizou-se um estudo de modo a determinar o caudal necessário para 
extrair 95 % do ácido acético para diversos números de andares de equilíbrio. A Figura 11 
apresenta os resultados obtidos para vários andares de equilíbrio. 
 
Figura 11 - Caudal de solvente necessário para recuperar 95 % de ácido acético em função do número de andares de 
equilíbrio do extrator líquido-líquido. 
 Visto que, a partir do andar número 8, o aumento de andares de equilíbrio contribui 
apenas para uma diminuição de caudal de solvente inferior a 5 %, torna-se insignificante ter 
mais andares de equilíbrio. Logo definiu-se que o extrator terá 8 andares de equilíbrio, o que 
corresponde a uma corrente de solvente de 149 kg/h. Assim, a razão de caudais mássicos 
solvente/alimentação é aproximadamente 3:2.  
 Após ter sido fixado o caudal de solvente e o número de andares de equilíbrio do 
extrator líquido-líquido, executou-se uma simulação da extração líquido-líquido. Os caudais e 
as composições das correntes obtidas são apresentados na Tabela 7, onde se arredondou o 
caudal de solvente a 150 kg/h. 
Tabela 7 - Especificações das correntes associadas ao extrator líquido-líquido 
 
SOLVENTE FEED REFINADO EXTRATO 
Temperatura (⁰C) 25,0 25,0 16,9 23,5 
Caudal (kg/h) 150,0 100,0 97,4 152,6 
Fração mássica: 
    Água 0,000 0,980 0,970 0,023 
Ácido Acético 0,000 0,015 715 ppm 0,009 
MTBE 1,000 0,000 0,030 0,964 































Número de andares de equilíbrio  
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Tal como se verifica na Tabela 7, o extrato é constituído maioritariamente por MTBE, 
enquanto o refinado é constituído essencialmente por água. Verifica-se ainda que, com este 
processo de separação, consegue-se remover grande parte do ácido acético e do furfural da 
corrente aquosa. No entanto, o refinado apresenta agora uma quantidade não desprezável de 
MTBE. Assim, ambas as correntes necessitam de um processo de separação posterior de modo 
a ser obtido, no processo de separação global, 3 correntes com elevada pureza em água, ácido 
acético e furfural, respetivamente. Para cumprir com esse objetivo, o extrato será tratado na 
coluna de destilação 1 (seção 4.4.2) e o refinado na coluna de destilação 3 (seção 4.4.4). 
 
4.4.2 Coluna de destilação 1 
 A Coluna de destilação 1 tem como finalidade a recuperação de ácido acético e 
furfural, separando-os do MTBE que se encontra contaminado com água. Para proceder à 
separação, é necessário definir, previamente, a meta a atingir com esta coluna de destilação. 
Visto que o MTBE e a água são os componentes mais voláteis, a remoção dos mesmos será 
feita pelo topo da coluna. Sendo assim, a meta deverá ser relativa ao componente menos 
volátil, a água, impondo-se uma remoção de 99,9 % de água pelo topo. Para complementar, 
não deve ser permitido uma remoção superior a 1 % em ácido acético. Na Figura 12 é exibido o 
diagrama representativo desta coluna de separação. 
 
Figura 12 - Diagrama da coluna de destilação 1. 
 Tendo em vista a determinação duma primeira estimativa do número mínimo de 
andares de equilíbrio, da razão de refluxo mínima, do número de andares de equilíbrio e do 
andar de alimentação, será aplicado um método de cálculo de colunas de destilação 
multicomponente. O método em causa será o método Fenske-Underwood-Gilliland-Kirkbride 
(FUGK)[17, 18]. Este método não dispensa uma simulação mais rigorosa, pois admite que 
algumas variáveis são constantes, nomeadamente as volatilidades relativas ao longo da coluna 
e os caudais molares liquido e vapor em cada secção da coluna de destilação. 
 O primeiro passo do método FUGK é definir o componente chave leve (LK) e o 
componente chave pesado (HK). Neste trabalho, foi escolhido a água como componente chave 
leve e o ácido acético como componente chave pesado. Seguidamente, efectua-se um 
processo iterativo de modo a determinar, numa primeira fase,  a temperatura de saturação do 
destilado e do resíduo bem como as volatilidades relativas médias, e, numa segunda fase, a 
composição de cada componente no topo e na cauda. Após convergência do método, 
determina-se o número de andares mínimo de equilibrio da coluna de destilação (    ) pela 
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molares do componente   no topo e na cauda;     simboliza a média geométrica das 
volatilidades do componente   relativas ao componente chave pesado, nas condições de 
destilado e de residuo. 
 
     
  (
   
   
 
   
   
)
  (    )
 (    ) 
 
 De seguida, através das equações de Underwood (Equações 9-10) é calculada a razão 
de refluxo mínima (     ) , onde:      representa a fração molar do componente   na 
alimentação da coluna de destilação;  , a condição térmica na alimentação; , o caudal molar 
do destilado;  , o parâmetro das equações de Underwood.  
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 Em primeiro lugar, resolve-se a Equação 9 em ordem a  , assumindo   igual a um, pois 
representa uma corrente de alimentação líquida saturada. De seguida, resolve-se a Equação 10 
para cada  , cujo valor se localize entre o intervalo da volatilidade média relativa mínima e 
máxima.  
 Após determinação da razão mínima de refluxo, calcula-se a razão de refluxo ( ) com 
base na Equação 11. O valor    é uma constante que se localiza, por norma, entre 1,05 e 1,5 e 
que corresponde, respetivamente, a destilações difíceis ou simples.  
 
          (     ) 
  
Seguidamente, é determinado o número de andares de equilíbrio ( ) através da 
equação de Gilliland (Equação 12) 
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 Por fim, para determinar o andar da corrente de alimentação, aplica-se a equação de 
Kirkbride (Equação 13).       ,     e    representam o número de andares da zona de 
retificação e de esgotamento e o andar da alimentação, respetivamente, e B e D os caudais 
molares de cauda e do destilado. 
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Aplicando o método FUGK ao problema deste subcapítulo, determina-se que para uma 
separação de 99,9 % água: 1) o número mínimo de andares de equilíbrio é 6; 2) a razão de 
refluxo mínima é 0,14; 3) o número de andares, para uma razão de refluxo 50 % superior à 
razão de refluxo mínima, é 17; 4) O andar da alimentação é o sexto. Resta ainda acrescentar 
que, para uma razão de refluxo 5 % superior à razão de refluxo mínima, o número de andares 
de equilíbrio necessários para atingir a meta seriam 86, valor que foi considerado não 
admissível. 
De relembrar que este método, é um método com o qual se obtém uma primeira 
previsão dos parâmetros de projeto de uma coluna de destilação multicomponente. Quanto 
maior a idealidade do sistema, mais aproximada a previsão será da realidade. Como o sistema 
em estudo é não ideal, há uma grande probabilidade de a previsão se afastar 
consideravelmente da realidade. Por este motivo o projeto rigoroso desta coluna foi efetuado 
com o auxílio do simulador.  
O simulador tem à disposição alguns modelos de colunas de destilação, diferindo entre 
si, da simplicidade e/ou do rigor. Neste trabalho será usado, apenas, o modelo RadFrac pois é 
o mais rigoroso. De referir ainda que a coluna de destilação vai operar com um condensador 
total, um reebulidor total do tipo Kettle, e com o equilíbrio líquido-líquido-vapor ativado. 
O estudo dos parâmetros de projeto da coluna, nomeadamente, a razão de refluxo e o 
número de andares foi efetuado de modo a analisar a influência destes em várias variáveis 
dependentes. As variáveis dependentes mais importantes, sob o ponto de vista energético e 
de metas a atingir, são a potência do reebulidor e do condensador e a razão de recuperação 
dos componentes chave. Os resultados obtidos estão na Figura 13. Como existem muitas 
variáveis, foi necessário fixar duas: 1) o andar da corrente de alimentação foi igualado a um 
terço dos andares totais das colunas, tal como obtido pelo método FUGK; 2) a razão de 
destilado/alimentação foi igualada a 0,9844, o que corresponde à razão para obter a meta 
especificada. 
Através deste estudo verifica-se, em primeiro lugar, que com o aumento da razão de 
refluxo, a potência do reebulidor também aumenta. Em segundo lugar, com o aumento do 
número de pratos de equilíbrio, para a mesma razão de refluxo, a potência do reebulidor 
mantém-se aproximadamente constante. Quanto ao condensador, apresentou um 
comportamento semelhante ao reebulidor. Com estes dois factos, retira-se uma conclusão sob 
o ponto de vista energético: para a separação proposta nesta coluna de destilação deve-se 
operar a baixa razão de refluxo, sendo indiferente o número de andares de equilíbrio. Sob o 
ponto de vista de separação, com o aumento tanto da razão de refluxo como com o aumento 
do número de andares de equilíbrio, para as admissões feitas anteriormente, a remoção de 
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água mantém-se relativamente constante e a do ácido acético diminui. No entanto, esta 
variação torna-se desprezável para colunas de destilação com mais de 13 andares de 
equilíbrio. Por este motivo definiu-se que a coluna será composta por 13 andares de equilíbrio. 
Sob o ponto de vista de metas, verifica-se que o requisito para a água foi claramente superado, 
enquanto para o ácido acético, o requisito mostrou-se ser sensível à razão de refluxo e ao 
número de andares.  
   
  
Figura 13 - Estudo da influência da razão de refluxo e do número de andares da coluna de destilação sobre a 
remoção de água e ácido acético pelo topo e da potência do reebulidor e do condensador. 
 
Seguidamente, realizou-se um estudo de sensibilidade para determinar o número do 
andar ideal da corrente de alimentação para uma coluna com 13 andares de equilíbrio. Neste 
estudo, analisou-se a posição do andar de equilíbrio que maximiza a recuperação de ácido 
acético, pela cauda, com a maior pureza. A Figura 14 apresenta o resultado deste mesmo 
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Figura 14 - Estudo de sensibilidade da posição do andar da alimentação sobre a recuperação e composição de ácido 
acético na cauda. 
  
 Seguidamente foi realizado um estudo de sensibilidade, sobre o impacto da 
temperatura da corrente de alimentação da coluna de destilação 1 sobre a potência do 
reebulidor e do condensador e sobre a recuperação de água e ácido acético (componentes 
chave) pela cauda. A Figura 15 exibe os resultados deste estudo. 
 
Figura 15 - Estudo de sensibilidade da potência do reebulidor e do condensador e da recuperação de água e de 
ácido acético pelo cauda em função da temperatura da corrente de alimentação da coluna de destilação 1. 
. 
 Com a Figura 15 verifica-se que o aumento da temperatura da corrente de 
alimentação no intervalo de valores 25-60⁰C diminui a potência do reebulidor e não altera 
significativamente a potência do condensador. Relativamente à separação, verifica-se que não 
há alterações dentro do intervalo 25-55⁰C, no entanto, para valores de temperatura superiores 
a 55⁰C a eficiência da separação diminui. Este fato acontece porque acima de 55⁰C há a 
formação de uma fase de vapor que altera o perfil interno de concentrações. Permitindo 
apenas a existência da fase líquida, conclui-se que a temperatura ótima da corrente de 
alimentação da coluna de destilação 1 é de 55⁰C. 
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13
Recuperação ácido acético 16,6 96,0 99,0 99,7 99,9 100,0 100,0 100,0 100,0 97,6 89,5 69,7 30,5
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 Depois de determinado o número de andares de equilíbrio e o número do andar da 
alimentação, resta calcular a razão de refluxo. Para tal, foi realizado uma simulação de modo a 
determinar a razão de refluxo que atinja a meta especificada anteriormente. O resultado do 
estudo é uma razão de refluxo igual a 0,07. Verifica-se que esta razão de refluxo é menor que a 
razão mínima determinada pelo método FUGK. Esta diferença está relacionada com os 
pressupostos do método, pois o método admite misturas ideais e assume caudais líquidos e 
vapor constantes. Com a análise do perfil interno de caudais da coluna de destilação 1 
facilmente se confirma que existe uma variação significativa. 
 Para finalizar este subcapítulo, foi simulada a coluna de destilação 1 com os 
parâmetros determinados, sendo apresentadas na Tabela 9 as especificações das correntes 
associadas à coluna de destilação 1. 
 
Tabela 8 - Especificações e resultados das correntes associadas à coluna de destilação 1 
 
EXTRATO MTBE1 HAC+F 
Temperatura (⁰C) 23,5 55,2 120 




Água 0,023 0,024 0,006 
Ácido Acético 0,009 63 ppm 0,734 
MTBE 0,964 0,976 0,002 
Furfural 0,003 78 ppb 0,258 
 
 Como se pode verificar, na coluna de destilação 1 separou-se essencialmente a água e 
o MTBE do ácido acético e furfural. Desta forma a corrente de ácido acético e furfural poderá 
ser tratada numa coluna de destilação posterior (coluna de destilação 2), de modo a obter-se 
ambos os componentes puros, tal como é objetivo deste trabalho. Quanto à corrente de 
MTBE, esta pode ser reciclada para o extrator líquido-liquido, operando desta forma com um 
ciclo fechado de solvente. 
 
4.4.3 Coluna de destilação 2 
 Tal como foi indicado anteriormente, a coluna de destilação 2 tem como objetivo a 
separação entre o ácido acético e o furfural, de modo a obter ambos os componentes com a 
máxima pureza e o mínimo custo de energia associado. O diagrama representativo desta 
mesma coluna e respetivas correntes é apresentado na Figura 16. 
  




Figura 16 - Diagrama da coluna de destilação 2. 
 Pela análise da Tabela 8 verifica-se que a corrente de alimentação desta coluna de 
destilação (HAC+F) é composta, de grosso modo, por ácido acético e furfural. Desta forma 
admite-se que a coluna vai operar com uma mistura binária. Assim, pode-se recorrer ao 
método de McCabe-Thiele para fazer o projeto da coluna para calcular, nomeadamente, o 
número de andares de equilíbrio, o andar da alimentação e a razão de refluxo. 
 O método de McCabe-Thiele é um método gráfico que recorre apenas a dados de 
equilíbrio líquido-vapor e a equações que definem as linhas de operação nas zonas de 
retificação (Equação 14) e exaustão (Equação 15) e linha de alimentação (Equação 16). O 
método assume: 1) os calores latentes das espécies são semelhantes; 2) Os calores sensíveis 
face aos calores latentes são desprezáveis; 3) a coluna de destilação é adiabática; 4) a pressão 
no interior da coluna é constante [17]. 
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 Como especificações de projeto definiu-se um produto de topo e um produto de 
cauda com a fração molar em ácido acético de 0,98 e 0,02, respetivamente. O primeiro 
objetivo é determinar a razão mínima de refluxo. Para tal, é necessário desenhar a linha de 
alimentação e marcar o ponto correspondente à fração molar de ácido acético no destilado. 
Como a corrente de alimentação é líquido saturado, o valor de   é igual a um. Pela Equação 16 
verifica-se que, desta forma, o declive da linha de alimentação é infinito. Assim, foi traçado, na 
Figura 16, a linha vertical com origem no ponto correspondente à fração molar de ácido 
acético na alimentação, 0,814. A intersecção desta linha com a linha de equilíbrio define o 
ponto de união da linha de retificação com a linha de exaustão, para refluxo mínimo. 
Seguidamente, une-se este ponto com o correspondente à fração molar de ácido acético no 
destilado. A reta obtida corresponde a linha de retificação (linha verde). Por fim, com o declive 
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 Seguidamente, calcula-se a razão de refluxo através da Equação 11, adoptando-se 
      . Posto isto, através da Equação 14 determina-se o ponto de união, sabendo que o 
ponto tem de estar sobreposto à linha de alimentação. Após marcado o ponto de união, 
traçam-se a linha de retificação e a linha de exaustão (Figura 17) e inicia-se o traçado de 
McCabe-Thiele de forma a determinar o andar de alimentação e o número de andares de 
equilíbrio.  
 Através do método de McCabe-Thiele, visível nas Figuras 17 e 18, constata-se que 
nesta coluna de destilação: 1) a razão de refluxo mínima é 0,31; 2) o número de andares de 
equilíbrio, para a razão de refluxo 50 % superior à razão mínima de refluxo, é 11; 3) o andar de 
alimentação é o número 4.  
  
 
Figura 17 - Traçado de McCabe-Thiele para a coluna de destilação 2: determinação da razão de refluxo mínima. 
 
Figura 18 - Traçado de McCabe-Thiele para a coluna de destilação 2: determinação do número de andares e do 
andar de alimentação à razão de de refluxo de 0,47. 
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No passo seguinte, simulou-se esta coluna de destilação usando como dados de 
entrada os parâmetros determinados pelo método de McCabe-Thiele. Os resultados obtidos 
com a simulação são apresentados na Tabela 9.  
 
Tabela 9 – Especificações e resultados das correntes associadas à coluna de destilação 2. 
 
HAC+F HAC F 
Temperatura (⁰C) 120 116 151 
Caudal (kg/h) 1,935 1,458 0,488 
Fração mássica:    
Água 0,006 0,006 traço 
Ácido Acético 0,734 0,945 0,079 
MTBE 0,002 0,014 traço 
Furfural 0,258 0,035 0,921 
Fração molar:    
Ácido Acético 0,789 0,947 0,120 
Furfural 0,176 0,022 0,880 
 
Da análise da Tabela 9, verifica-se que a pureza do furfural na corrente F é 
relativamente baixa. Por esta razão, foi realizado um estudo de sensibilidade de modo a 
analisar a recuperação de ácido acético e furfural, bem como da potência do reebulidor e do 
condensador. As variáveis dependentes foram, novamente, o número de andares de equilíbrio 
e a razão de refluxo. A razão destilado/alimentação e o andar da alimentação foram fixados, 
sendo os respetivos valores iguais 0,825 e a um terço dos andares totais (tal como se obteve 
pelo traçado de McCabe-Thiele). Os resultados do estudo são apresentados na Figura 19.  
  





Figura 19 – Estudo de sensibilidade da potência do reebulidor, potência do condensador, recuperação de ácido 
acético e da recuperação de furfural em função do número de andares de alimentação e da razão de refluxo.  
  
Pela análise da Figura 19 confirma-se que a variação da razão de refluxo influencia 
tanto a potência do reebulidor como do condensador. Porém, a variação do número de 
andares pouco ou nada as altera. Relativamente à separação em causa, verifica-se uma 
melhoria com o aumento, tanto da razão de refluxo como do número de andares de equilíbrio 
da coluna. Esta melhoria deixa de ser significativa para colunas de destilação com mais de 14 
andares de equilíbrio. 
Seguidamente, realizou-se um estudo de sensibilidade para determinar o andar ideal 
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Figura 20 - Estudo de sensibilidade da posição do andar da alimentação sobre a fração mássica de ácido acético no 
topo e sobre a fração mássica de furfural na cauda. 
  
 Com a Figura 20 confirma-se que o andar de alimentação 7 é o que maximiza a pureza 
de ambas as correntes, para coluna de destilação com 14 pratos de equilíbrio. 
 Seguidamente, fez-se uma simulação para determinar a razão de refluxo que permite 
atingir a meta especificada, para a coluna de destilação de 14 andares cuja alimentação é feita 
no sétimo prato. Com o estudo, concluiu-se que a razão de refluxo é 0,70. 
 Por fim, simulou-se esta coluna de destilação, com os parâmetros determinados 
anteriormente, sendo os respetivos resultados apresentados na Tabela 10. 
 
Tabela 10 - Especificações e resultados das correntes associadas à coluna de destilação 2 após otimização. 
 
HAC+F HAC F 
Temperatura (⁰C) 120 116 151 
Caudal (kg/h) 1,935 1,443 0,493 
Fração mássica:    
Água 0,006 0,008 traço 
Ácido Acético 0,734 0,980 0,013 
MTBE 0,002 0,002 traço 
Furfural 0,258 0,010 0,987 
 
 
4.4.4 Coluna de destilação 3 
 A coluna de destilação 3 tem o objetivo de remover o MTBE de modo a que a água 
libertada como efluente contenha uma concentração em solventes inferior à concentração 
estipulada pela Lei. Para cumprir com este objetivo, será usada uma coluna de destilação com 
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correntes resultantes, a de topo conterá a maior parte de MTBE e a de cauda será 
maioritariamente água. O esquema da coluna de destilação é apresentado na Figura 21.  
 
Figura 21 - Diagrama da coluna de destilação 3. 
 
Para determinar os parâmetros da coluna de destilação, efetuou-se uma simulação de 
modo a atingir uma fração molar de MTBE na corrente de cauda inferior a 1 ppm, minimizando 
a quantidade de água que constitui a corrente de topo. As variáveis do estudo são o número 
de andares, o caudal de vapor e a temperatura da corrente de refinado, tendo sido fixado a 
razão de refluxo em 0,01. Os resultados do estudo são apresentados na Tabela 11 e o mesmo 
foi feito para uma gama de temperaturas de refinado entre 25 a 65⁰C, tendo sido apenas 
registado o resultado associado à temperatura que melhor satisfez o objetivo. 





















água no topo 
 (kg/h) 
6 
5 25-65 > 1,00   
 
8 25-65 > 1,00   
 
11 45 0,85  -3,94 1,41 
14 25 0,43 -3,00 1,04 
8 
5 25-65 > 1,00  
 8 55 0,33 -1,22 0,20 
11 45 0,02 -3,94 1,41 
14 25 5,0E-3 -3,00 1,04 
10 
5 25-65 > 1,00     
8 55 0,01 -1,22 0,20 
11 45 2,5E-4 -3,94 1,41 
14 25 5,7E-5 -3,00 1,04 
 
Com a Tabela 11, constata-se que com o aumento do número de andares de equilíbrio 
e com o aumento do caudal de vapor, a fração molar de MTBE obtida na corrente de cauda 
diminui. Verifica-se ainda que a potência do condensador e o caudal de água no topo são 
minimizados quando o caudal e vapor é igual a 8 kg/h e a temperatura da corrente de 
alimentação é 55⁰C, tanto para uma coluna de destilação com 8 ou 10 andares de equilíbrio. 
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a meta especificada, conclui-se que serão estas as condições de operação da coluna de 
destilação 3. 
Seguidamente foi realizado um estudo de sensibilidade de forma a verificar a 
influência da razão de refluxo sobre a concentração de MTBE e sobre a potência do 
condensador. Este estudo é apresentado Figura 22. 
  
Figura 22 - Estudo de sensibilidade da fração molar de MTBE na cauda e da potência do condensador em função da 
razão de refluxo da coluna de destilação 3. 
 Pela análise da Figura 21 verifica-se que quanto menor for a razão de refluxo, melhor é 
a separação e menor será a potência do condensador. Desta forma conclui-se que os 
parâmetros da coluna de destilação 3 são: 8 andares de equilíbrio; razão de refluxo 0,01; 
caudal de vapor e temperatura da corrente de alimentação igual a 8 kg/h e a 55⁰C, 
respetivamente; alimentação da corrente de vapor é feita pela cauda; a alimentação é feita no 
andar 2. 
 Na Tabela 12 são apresentados os resultados das correntes associadas a esta coluna 
de destilação. 
Tabela 12 - Especificações e resultados das correntes associadas à coluna de destilação 3. 
 
REFINADO VAPOR MTBE2 AGUA 
Temperatura (⁰C) 55 144 58,8 99,6 
Caudal (kg/h) 97,385 8,000 3,086 108,784 
Fração mássica: 
 
   
Água 0,970 1,000 0,069 0,999 
Ácido Acético 715 ppm 0,000 66 ppm 678 ppm 
MTBE 0,030 0,000 0,931 2 ppm1 
Furfural Traço 0,000 Traço Traço 
1
2 ppm em fração mássica corresponde, nesta mistura, a 0,32 ppm em fração molar 
4.4.5 Unidade global de recuperação de ácido acético e furfural 
 Nesta fase do trabalho já foram simuladas e otimizadas todas as colunas de separação 
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Figura 23 - Diagrama do processo de recuperação de ácido acético e de furfural. 
 Com a análise da Figura 23 verifica-se que existem duas correntes de saída de MTBE. 
As duas correntes totalizam um caudal de 154 kg/h, com uma fração mássica 0,974 em MTBE. 
Como referido anteriormente, elas podem ser recicladas para o extrator líquido-líquido, 
criando um circuito fechado de MTBE. Contudo, as correntes têm que ser arrefecidas, pois 
saem das colunas de destilação a aproximadamente 55⁰C e têm de ser alimentadas ao extrator 
a 25⁰C. Este arrefecimento ocorre no PC4. A Figura 24 mostra o diagrama do processo de 
separação com o reciclo de MTBE. 
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 Na Figura 24, existem dois blocos designados por MIX, estes blocos representam 
misturadores. Identifica-se ainda a existência de uma nova corrente, assinalada por MAKE-UP. 
Esta corrente tem como objetivo compensar as perdas MTBE, sendo o seu caudal equivalente 
à quantidade perdida pelas correntes nomeadas como AGUA, F e HAC (0,3 kg/h). 
 A adição do reciclo de MTBE alterou ligeiramente os resultados até então obtidos, pois 
passou-se a operar com uma corrente de solvente constituída por uma pequena porção de 
água. As alterações podem ser comparadas entre as Tabelas 13 e 14. 
Tabela 13 – Dados das correntes de entrada e de saída para a unidade de separação sem reciclo de MTBE. 
 
FEED SOLVENTE VAPOR HAC F AGUA 
Temperatura (⁰C) 25 25 144 116 159 99,6 
Caudal Mássico (kg/h) 100 150 8,0 1,44 0,49 102,3 
Fração Mássica             
Agua 0,980 0,000 1,000 0,008 traço 0,999 
Ácido acético 0,015 0,000 0,000 0,980 0,013 680 ppm 
MTBE 0,000 1,000 0,000 0,002 traço 2 ppm 
Furfural 0,005 0,000 0,000 0,010 0,987 traço 
 
Tabela 14 – Dados das correntes de entrada e de saída para a unidade de separação com reciclo de MTBE. 
 
FEED MAKE-UP SOLVENTE VAPOR HAC F AGUA 
Temperatura (⁰C) 25 25 25 144 116 159 99,2 
Caudal Mássico (kg/h) 100 0,3 153 8,2 1,45 0,49 106,2 
Fração Mássica             
 Agua 0,980 0,000 0,025 1,000 0,006 traço 0,999 
Ácido acético 0,015 0,000 traço 0,000 0,983 0,015 484 ppm 
MTBE 0,000 1,000 0,974 0,000 0,002 traço 1 ppm 
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 Neste capítulo será explicada a necessidade da integração energética sob o ponto vista 
da viabilidade económica do processo. Será ainda introduzido o método de Pinch, que se irá 
recorrer para fazer a integração energética 
 
5.1 Consumos energéticos 
 As principais fontes de consumo de energia no atual processo global de separação são 
os reebulidores e condensadores das colunas de destilação e os permutadores de calor que 
existem para aquecer ou arrefecer correntes. Nas Tabelas 15 e 16 são apresentados os 
consumos de energia por parte de cada um dos blocos especificados 
Tabela 15 - Consumo energético associado aos reebulidores e condensadores das colunas de destilação. 
 
Destil1 Destil2 Destil3 
 
Reebulidor Condensador Reebulidor Condensador Vapor Condensador 
Potência 
(kJ/h) 
54812 -54352 1045 -1016 10815 -917 
Temp. (⁰C) 120 55 159 116 99 56 
 
Tabela 16 - Consumo energético associado aos permutadores de calor. 
 
PC1 PC2 PC3 PC4 PC5 PC6 PC7 
Potência 
(kJ/h) 
-13671 11624 12170 -11780 -141 -111 -8974 
T entrada (⁰C) 60 25 26 55 116 159 100 
T saída (⁰C) 25 55 55 25 30 30 80 
 
 Com a análise das Tabelas 15 e 16 verifica-se que o maior consumo de energia, tanto 
para aquecimento como para arrefecimento, localiza-se na coluna de destilação 1 e nos 
permutadores de calor associados a correntes do extrator líquido-líquido. 
 
5.2 Introdução à análise Pinch 
 Por forma a diminuir o consumo energético associado ao processo, foi efetuada a 
integração energética das correntes processuais através da análise Pinch. 
A análise Pinch é uma metodologia de minimização do consumo de energia de um 
processo através da minimização das necessidades externas quentes e frias (utilidades) e da 
otimização da localização dos permutadores de calor. A sua particularidade reside no fato de 
ser determinada uma temperatura que delimita duas regiões: A região absorvedora de 
energia, e a região fornecedora de energia. Esta temperatura é designada por Pinch. 
Associadas ao Pinch existem três regras de ouro: 1) Não se pode transferir energia através do 
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Pinch (Q = 0 kW); 2) Não se pode usar utilidades frias acima do Pinch; 3) não se pode usar 
utilidades quentes abaixo do Pinch [51]. 
5.3 Aplicação da análise Pinch 
A análise Pinch inicia-se com o levantamento de várias propriedades associadas às 
correntes que necessitam de ser aquecidas e arrefecidas. Estes dados estão compilados na 
Tabela 17. Nessa tabela, a coluna “condição” indica o estado da corrente, Cp identifica o calor 
específico médio, M o caudal mássico e Q designa a potência térmica. 
 
Tabela 17 - Dados de correntes necessários à integração energética. 
 
Corrente Condição 
Tentrada Talvo Cp M M.Cp Q 
i ⁰C ⁰C kJ.(kg.K) kg/h kJ/(h.K) kW 
1 FEED Quente 60 25 3,96 100 396,3 -3,85 
2 Refinado Fria 26 55 3,95 101 398,4 3,22 
3 Extrato Fria 25 55 2,30 150 345,4 2,88 
4 Solvente Quente 55 25 2,30 150 345,4 -2,88 
5 Agua Quente 98 80 4,38 107 468,8 -2,34 
6 Furfural Quente 159 30 1,77 0,49 0,9 -0,03 
7 Acido Acético Quente 116 30 1,37 1,45 2,0 -0,05 
 
 Pela análise da Tabela 17 verifica-se que a corrente de furfural e a corrente de ácido 
acético possuem uma potência térmica muito baixa, comparativamente com as restantes. Por 
uma questão de simplificação, estas correntes foram ignoradas durante a integração 
energética, pois o seu contributo iria ser desprezável.  
Tendo em vista a determinação do Pinch e das necessidades energéticas, recorre-se a 
um algoritmo denominado por cascata de calor. Este algoritmo tem como princípio a 
determinação de entalpia disponível para troca entre as várias correntes do processo, para 
cada nível térmico (intervalo de temperaturas). O excesso de entalpia é enviado para o nível 
térmico imediatamente a seguir.  
O primeiro passo para a construção da cascata de calor foi dividir o processo em vários 
intervalos de temperatura, cujos limites correspondem a todas as temperaturas corrigidas da 
Tabela 17. As temperaturas corrigidas são calculadas pela Equação 17 para correntes frias e 
pela Equação 18 para correntes quentes, onde       é a diferença mínima de temperatura 
admissível neste processo. Ao corrigir as temperaturas desta forma, garante-se que é possível 
realizar transferências de calor em todos os permutadores de calor para as temperaturas 
originais do processo.  
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 O       é determinado com um estudo económico. Quanto menor for o      , 
menor será o consumo energético por parte de utilidades externas, mas, por outro lado, maior 
será a área de transferência de calor dos permutadores de calor, ou seja, maior serão os custos 
associados à aquisição destes equipamentos. Portanto, é necessário fazer um balanço aos 
custos associados à aquisição de equipamento e aos custos energéticos. No entanto, na 
ausência de informação para fazer este balanço económico, como é o caso, adotou-se um  
          [51].  
 A cascata de calor para o processo é exibida na Figura 25, verificando-se que o Pinch 
(Q = 0 kW) localiza-se à temperatura corrigida de 93⁰C e conclui-se que para recuperar o 
máximo de energia possível, apenas é necessário remover do processo 2.97 kW através de 
uma utilidade fria. Não será necessário nenhuma utilidade quente, pois a respetiva energia 
necessária é igual a 0 kW. 
 
Figura 25 - Cascata de calor do processo. 
 
  Com os dados obtidos pela cascata de calor, já é possível traçar a rede de 
permutadores que maximiza a recuperação de energia do processo. Contudo é necessário ter 
em conta algumas regras: 1) Abaixo do Pinch o número de correntes quentes deve ser igual ou 
superior ao número de correntes frias; 2) o produto das capacidades calorificas pelos caudais 
(M.Cp) das correntes quentes deve ser igual ou superior ao das correntes frias. 3) abaixo do 
Pinch não pode haver utilidades quentes. Recomenda-se ainda que o primeiro permutador 
seja colocado imediatamente abaixo do ponto Pinch de modo a satisfazer as necessidades 
energéticas de uma da corrente. Por forma a garantir que a rede de permutadores obtida é a 
rede que maximiza a recuperação de energia, existem duas metas que devem ser atingidas: 1) 
O somatório da energia das utilidades deve ser igual ao esperado pela cascata de calor; 2) O 
número de permutadores e utilidades deve estar de acordo a Equação 19. 
   (                       )     (         )    (     ) 
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Tendo em conta as regras enunciadas anteriormente, elaborou-se a rede de 
permutadores que maximiza a recuperação de energia. Esta rede é apresentada na Figura 26. 
As linhas a vermelho e a azul são as correntes quentes e frias, respetivamente, e as linhas 
verticais simbolizam um permutador de calor. A unidade UF representa uma utilidade fria e é 
constituída por água de refrigeração a uma temperatura inicial de 15⁰C.  
 
Figura 26 – Diagrama de rede de permutadores de calor para máxima recuperação energética. 
 Analisando a Figura 26, confirma-se que o número de permutadores e utilidades são 4, 
o que está de acordo com o esperado pela Equação 19, e que a energia da utilidade fria é igual 
à determinada pela cascata de calor. Porém, conclui-se que este diagrama é impossível de ser 
aplicado na realidade, pois para satisfazer as condições do permutador de calor número 3 seria 
necessário um permutador com uma área de transferência de calor infinita. Desta forma surge 
a necessidade de relaxar a rede. Nesta situação permite-se que algumas das regras enunciadas 
anteriormente não sejam cumpridas. Neste caso, serão adicionadas uma utilidade quente e 
uma utilidade fria nas correntes 3 e 4, respetivamente, para cumprir com o           . O 
resultado final  é apresentado na Figura 27. 
 
Figura 27 - Diagrama de rede de permutadores de calor com relaxamento. 
 Com as alterações propostas, verifica-se que são atingidas as temperaturas desejadas 
para todas as correntes com um          . No entanto, as alterações levaram à 
necessidade de aumentar a dependência de utilidades externas para cumprir com os objetivos. 
Para além disso, o número de utilidades necessárias aumentou. Com estes resultados coloca-
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se uma questão: seria possível alterar o processo de separação de modo a diminuir a 
dependência externa de energia para cumprir com os objetivos propostos? 
 Neste sentido foi realizado um estudo sob o ponto de vista energético de modo a 
verificar a possibilidade de diminuir tanto o número de permutadores e utilidades necessárias, 
bem como da energia externa necessária. De notar que este estudo irá interferir com algumas 
variáveis do processo de separação. Em caso de o estudo apresentar resultados positivos, será 
necessário estudar a viabilidade das eventuais alterações sob o ponto de vista de separação. 
  
5.4 Otimização da rede energética 
5.4.1 Apresentação de alternativas 
 Na procura de uma resposta para a questão levantada atrás, analisou-se os resultados 
da integração energética bem como as Tabelas 15, 16 e 17. A primeira conclusão que sobressai 
é que o principal problema associado à existência de um maior número de utilidades externas 
é a necessidade de baixar a temperatura da corrente de solvente. Portanto a proposta que se 
apresenta é eliminar a necessidade de arrefecer esta corrente. Porém, é necessário estar 
ciente que ao tomar esta decisão vai-se permitir o aumento da solubilidade mútua da água-
MTBE, de acordo com a Figura 9.  
 Esta proposta de alterações é apresentada na Tabela 18, onde evidenciam as principais 
diferenças entre o processo inicial e o sugerido. Ao eliminar a necessidade de arrefecer a 
corrente de solvente, as temperaturas das correntes de saída do extrator líquido-líquido 
aumentaram, estando apresentadas na Tabela 18. 
 
Tabela 18 - Exposição das alternativas propostas à rede energética. 
   Inicial Sugestão 
 
Corrente Condição 
Tentrada Talvo Tentrada Talvo 
i ⁰C ⁰C ⁰C ⁰C 
1 FEED Quente 60 25 60 25 
2 Refinado Fria 26 55 49 55 
3 Extrato Fria 25 55 34 55 
4 Solvente  55 25 55 55 
5 Agua Quente 98 80 98 80 
 
 
5.4.2 Integração energética 
 A aplicação da analise Pinch decorreu da mesma forma que anteriormente. Em 
primeiro lugar construiu-se a cascata de calor de modo a determinar o Pinch e as necessidades 
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externas de energia. Com a Figura 28 verifica-se que o Pinch se localiza à temperatura de 93⁰C 
e que é necessário 2,73 kW de energia externa para arrefecimentos. 
 
Figura 28 - Cascata de calor do processo otimizado. 
 Após a análise anterior, traçou-se a rede de permutadores que maximiza a 
recuperação energética de acordo com as regras enunciadas anteriormente. O resultado é 
apresentado na Figura 29. 
 
Figura 29 - Rede de permutadores para a máxima recuperação energética. 
 Como se verifica pela Figura 29, a rede cumpre com as regras e não apresenta 
problemas associados ao gradiente de temperaturas mínimo, pois este é garantido em todos 
os permutadores de calor. Assim, conclui-se que as alterações propostas conduzem a melhores 
resultados, sob o ponto de vista energético, pois para além de necessitar de um menor 
número de permutadores e utilidades, a energia externa necessária é inferior. 
 Contudo, é necessário avaliar estas alterações sob o ponto de vista da separação. O 
próximo subcapítulo abordará esta questão. 
 
5.4.3 Simulação do processo de separação 
  Com vista a analisar as alterações provocadas pelas propostas sugeridas durante a 
integração energética, simulou-se o processo de separação com a adição da rede de 
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permutadores de calor obtida com a análise Pinch. O diagrama do processo de separação com 
a integração energética é apresentado na Figura 30. De referir que se mantiveram os 
permutadores de calor que já existiam nas correntes desprezadas durante a análise Pinch. Os 
resultados associados às correntes e aos consumos energéticos são apresentados nas Tabelas 
19, 20 e 21. 
  
Tabela 19 - Dados das correntes de entrada e de saída para o processo de separação após integração energética. 
 
FEED-UF MAKE-UP SOLVENTE VAPOR HAC F AGUA 
Temperatura (⁰C) 25 25 55 144 116,9 155,2 99,6 
Caudal Mássico (kg/h) 100 0,3 152 8,2 1,48 0,504 105 
Fração Mássica 
       Água 0,98 0,000 0,038 1.000 0,012 traço 1,000 
Ácido acético 0,015 0,000 0,000 0,000 0,980 0,033 181 ppm 
MTBE 0,000 1.000 0,975 0,000 267 ppm traço 1 ppm 
Furfural 0,005 0,000 0,000 0,000 0,008 0,967 traço 
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Tabela 20 - Consumos energéticos associado aos reebulidores e condensadores das colunas de destilação antes e 
após a integração energética. 
 
Destil1 Destil2 Destil3 
 
Reebulidor Condensador Reebulidor Condensador Vapor Condensador 
 Antes da integração energética 
Potência (kJ/h) 54812 -54352 1045 -1016 10815 -917 
Temp. (⁰C) 120 55 159 116 99 56 
 Depois da integração energética 
Potência (kJ/h) 56498 -55788 1095 -1066 11079 -1148 
Temp. (⁰C) 119 55 156 115 99 57 
 
Tabela 21- Consumo energético associado aos permutadores de calor antes e após a integração energética. 
 
PC1 PC2 PC3 PC4 PC5 PC6 PC7 UF 
 Antes da integração energética 
Potência (kJ/h) -13671 11624 12170 -11780 -141 -111 -8974 - 
T entrada (⁰C) 60 25 26 55 116 159 100 - 
T saída (⁰C) 25 55 55 25 30 30 80 - 
 Depois da integração energética 
Potência (kJ/h) 0 0 0 - -144 -111 - -9511 
T entrada (⁰C) - - - - 116 156 - 46 
T saída (⁰C) - - - - 30 30 - 25 
 
 Com as alterações propostas, verifica-se que houve ligeiras alterações no consumo de 
energia, tendo-se localizado o maior aumento no reebulidor da coluna de destilação 1. 
Contudo, este aumento de consumo torne-se insignificante face aos mais de 30 MJ/h que a 
unidade de separação economiza com a integração energética.  
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 Neste capítulo pretende-se fazer um balanço económico preliminar aos consumos 
energéticos e às receitas associadas à produção de ácido acético e furfural, para a base de 
simulação admitida (100 kg/h condensado licor fino). Serão também realizadas várias 
simulações para diferentes concentrações da corrente de alimentação de modo investigar o 
respetivo impacto económico. 
 De modo a realizar esta análise, é necessário ter em conta o preço associado a cada 
utilidade, solvente e produtos englobados no processo de separação. Estes valores encontram-
se na Tabela 22 e foram obtidos de acordo com as referências [3] e [4]. É ainda necessário 
conhecer as propriedades das utilidades disponíveis. Estas propriedades são exibidas nas 
Tabela 23. O vapor saturado será usado nos reebulidores das colunas de destilação 1 e 2 e 
como corrente de vapor na coluna de destilação 3; a água de arrefecimento é usada em todos 
os condensadores e nos permutadores de calor 5, 6 e UF (identificados na Figura 30). 
  
Tabela 22 - Preço das utilidades e dos produtos obtidos/necessários do processo de separação. 
Vapor Água de Refrigeração MTBE Ácido acético Furfural 
€/ton €/ton €/ton €/ton €/ton 
16,00 0,04 1100,00 500,00 1000,00 
 
Tabela 23 - Propriedades das utilidades disponíveis. 
Vapor Saturado Água de Arrefecimento 
Pressão Temperatura ΔHvaporização Temperatura Cp 
bar ⁰C kJ/kg
 
⁰C kJ/(kg. ⁰C) 
4 144 1319 15 4,2 
  
 De modo a determinar os custos associados ao processo, recorreu-se ao módulo 
utilidades do ASPEN Plus. Este módulo permite calcular os custos associados a aquecimentos e 
arrefecimentos. Os custos associados à corrente de make-up e à corrente de vapor da coluna 
de destilação 3 são calculados paralelamente. A Tabela 24 mostra os custos deste processo de 
separação para uma base de 100 kg/h de corrente de alimentação com uma concentração de 
ácido acético e furfural de 1,5 e 0,5 %(m/m), respetivamente. 
 
Tabela 24 – Custos de operação e receitas da unidade de separação, para uma base de 100 kg/h de corrente de 
alimentação. 
Custos operacionais (€/h) Receitas (€/h) Total 
(€/h) 
 
Vapor Agua Refrigeração Make-up Ácido acético Furfural 
 
0,83 0,06 0,33 0,72 0,49 -0,01 
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 Com a análise da Tabela 24 constata-se que a unidade de separação apresenta um 
balanço económico aproximadamente igual a zero, para a corrente de alimentação abordada 
durante todo o trabalho, visto que as receitas são aproximadamente igual aos custos de 
processo. Assim, surge a necessidade de fazer um estudo de sensibilidade do balanço 
económico em função da concentração de ácido acético e de furfural na corrente de 
alimentação. Este estudo foi realizado fazendo variar a fração mássica de ácido acético para 
frações mássicas fixas de furfural. Os resultados são apresentados na Figura 31. 
 
Figura 31 – Estudo de sensibilidade do balanço económico em função da fração mássica de ácido acético e da fração 
mássica de furfural para a corrente de alimentação de 100 kg/h. 
 Da análise da Figura 31 verifica-se que a unidade de separação começa a ser rentável 
para frações mássicas superiores a 1,5 % em ácido acético, estando a fração mássica de 
furfural fixada em 0,5 %. Nesta condição, as receitas podem chegar aproximadamente a 1,50€ 
caso a fração de ácido acético seja elevada até aos 5 % na corrente de alimentação. Por outro 
lado, verifica-se que se for aumentado a composição de furfural na corrente de alimentação, 
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Esta dissertação teve como principal objetivo o estudo de uma unidade de separação 
para separar ácido acético e furfural de correntes aquosas diluídas, provenientes da 
condensação de vapores da unidade de evaporação da Caima. Numa primeira fase, foram 
analisados várias alternativas de separação com o objetivo de determinar a mais viável para o 
objetivo pretendido. De entre todas as técnicas indicadas, a destilação reativa e a extração 
líquido-líquido foram as que melhores indicadores apresentaram, tendo sido escolhida a 
extração líquido-líquido pela simplicidade de implementação e domínio tecnológico ao nível de 
mercado. Posto isto, tornou-se necessário determinar o solvente que melhores caraterísticas 
apresenta tanto sob o ponto de vista da extração como de recuperação. Foi elaborada e 
analisada, neste trabalho, uma lista com mais de 40 solventes da qual se fez uma pré-seleção 
com base no coeficiente de distribuição e na seletividade. De seguida, os solventes pré-
selecionados foram comparados entre si através de várias propriedades como a temperatura 
de ebulição e a volatilidade relativa, e concluiu-se que o MTBE é o solvente mais promissor. 
Após seleção do método principal de separação e de um solvente promissor, iniciou-se 
a simulação e otimização da unidade de separação. Numa primeira fase, otimizou-se o extrator 
líquido-líquido, tendo-se concluído que para extrair 95 % do ácido acético (componente chave) 
é necessária uma coluna de extração com 8 andares de equilíbrio e uma razão de caudais 
mássicos solvente/alimentação de 3:2. De seguida, otimizou-se a coluna de destilação onde se 
separa o solvente do ácido acético e furfural, tendo-se obtido uma coluna com 13 andares de 
equilíbrio e uma razão de refluxo de 0,07, onde a alimentação é introduzida pelo sexto prato. 
Posteriormente, foi otimizada a coluna de destilação onde ocorre a separação entre o ácido 
acético e o furfural. Os resultados obtidos indicam que para produzir ácido acético com uma 
fração de 0,98 é necessário uma coluna de destilação com 14 andares de equilíbrio, em que a 
alimentação entra pelo sétimo prato, e uma razão de refluxo igual a 0,70. Paralelamente, foi 
necessário remover o MTBE solubilizado no refinado, de modo a que possa ser libertado como 
um efluente aquoso que cumpra a legislação. Assim, esta corrente é alimentada a uma coluna 
de destilação no segundo prato, e pela cauda é alimentada uma corrente de vapor saturado. 
Os objetivos foram atingidos com uma coluna de destilação de 8 andares de equilíbrio e com 
um caudal de vapor saturado igual a 8 kg/h, estando a corrente de alimentação à temperatura 
de 55⁰C. Após a otimização de todas as colunas, simulou-se a unidade completa de separação 
com o reciclo de solvente, tendo-se concluído que esta alteração não implicava diferenças 
significativas nos resultados das correntes obtidas.  
Terminada a otimização da unidade de separação, procedeu-se à integração 
energética do processo pela análise Pinch. Primeiramente verificou-se que para satisfazer as 
especificações da unidade de separação era necessário um grande número de permutadores e 
utilidades. Assim, propôs-se, numa segunda fase, eliminar a necessidade de arrefecer a 
corrente de reciclo de solvente. Esta proposta foi analisada sob o ponto de vista de integração 
energética e concluiu-se que com apenas três permutadores e uma utilidade fria se conseguia 
atingir os objetivos. Foi analisada, seguidamente, esta proposta sob o ponto de vista de 
separação, visto que a alteração das temperaturas modifica a distribuição dos componentes, 
mas concluiu-se que não se produziam alterações significativas. No final conclui-se que
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 a integração energética levou a uma poupança no consumo de energia associado aos 
permutadores próximo de 80 % .  
Por último, foi realizada uma análise económica preliminar com as receitas associadas 
à venda dos produtos e com as despesas relativas aos custos de operação. Constatou-se que o 
balanço económico é nulo para uma corrente de alimentação de 100 kg/h com frações 
mássicas de ácido acético e furfural, respetivamente, de 1,5 % e 0,5 %. Para que as receitas 
sejam superiores às despesas, concluiu-se que é necessário tratar uma alimentação com 
concentrações superiores de ácido acético e furfural.  
Os resultados deste trabalho permitirão introduzir alterações no processo de produção 
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A.1 Coeficiente de distribuição e seletividade de solventes 
Solvents 
  KD KD KD H2O KD H2O 
S Temp References 
  (wt/wt) (mol/mol) (wt/wt) (mol/mol) (K) 
Alcohols                 
1-butanol                 
+ NaCl                           
or                              
+ KCl 
XNaCl,KCL = 0,0 1,44 3,32 0,23 0,54 6,16 
298 Tan [39] 
XNaCl = 0,0162 1,80 4,67 0,17 0,44 10,58 
XNaCl = 0,0341 2,51 7,11 0,13 0,37 19,00 
XNaCl = 0,0506 2,61 7,73 0,11 0,33 23,15 
XNaCl = 0,1093 3,63 11,92 0,07 0,24 48,87 
XKCL = 0,0130 1,68 4,23 0,19 0,47 9,08 
XKCL = 0,0274 1,87 5,04 0,15 0,41 12,18 
XKCL = 0,0406 1,79 5,11 0,13 0,37 13,88 
XKCL = 0,0929 2,55 7,98 0,09 0,30 26,98 
Isobutanol 
1,88 4,60 0,19 0,47 9,70 283 
Cháfer [24] 
2,51 6,00 0,21 0,51 11,74 323 
2-methyl-2-butanol 
0,88 2,18 0,21 0,53 4,12 288 
Fahim [28] 
1,85 5,06 0,17 0,46 11,05 298 
1,64 3,81 0,25 0,58 6,57 303 
1,53 3,91 0,39 1,00 3,91 308 
1,68 4,24 0,22 0,56 7,59 318 
1,55 4,61 0,15 0,44 10,45 323 
2-pentanol 
1,36 4,68 0,10 0,34 13,76 288 
Al-muhtaseb [19] 
1,49 5,98 0,04 0,16 38,10 298 
1,51 5,55 0,07 0,26 21,55 303 
1,21 4,13 0,10 0,33 12,41 308 
1,46 5,22 0,08 0,29 18,12 318 
1,36 4,79 0,08 0,30 16,21 323 
1-hexanol 
0,76 3,02 0,09 0,34 8,91 288 
Fahim [29] 
0,67 2,65 0,09 0,34 7,74 298 
0,99 3,61 0,11 0,41 8,87 308 
0,80 3,29 0,07 0,30 10,83 318 
0,79 3,63 0,04 0,19 18,82 323 
1-heptanol 
0,72 2,98 0,08 0,32 9,21 288 
Aljimaz [48] 
0,74 3,15 0,08 0,34 9,40 298 
0,82 3,46 0,08 0,34 10,25 303 
0,75 3,25 0,07 0,32 10,29 308 
0,79 3,29 0,08 0,31 10,47 318 
2-Ethylhexan-1-ol 
0,64 3,64 0,02 0,13 28,04 298 
Ghanadzadeh [30] 
0,95 5,56 0,02 0,13 43,07 303 
0,86 5,02 0,02 0,13 38,3 308 
0,78 4,53 0,02 0,13 34,11 313 
Methylcyclohexanol 1,06 4,40 0,08 0,34 12,79 293  Senol [38] 
 





Ketones         
MIBK                   
+NaCl 
wNaCl = 0,0 0,65 3,19 0,02 0,10 31,23 
308 Govindarajan [31] 
wNaCl = 0,0513 0,46 1,54 0,12 0,39 3,92 
wNaCl = 0,1013 0,93 1,11 0,03 0,03 36,19 
wNaCl = 0,1508 1,28 4,73 0,05 0,20 23,47 
wNaCl = 0,2015 1,50 5,46 0,05 0,17 33,00 
Isophorone 
1,68 6,75 0,12 0,49 13,87 283 
Colombo [26] 1,59 6,24 0,13 0,50 12,47 298 
1,45 5,79 0,12 0,49 11,73 313 
Diisobutyl Ketone 0,08 0,55 0,01 0,09 6,15 298 Çehreli [22] 
                  
Acetates                 
Ethyl Acetate 
0,90 3,31 0,05 0,20 16,75 283 
Colombo [26] 0,88 3,22 0,06 0,23 14,23 298 
0,88 3,11 0,07 0,25 12,67 313 
Propyl acetate 
0,76 3,01 0,06 0,22 13,53 298 
Xiao [44] 0,76 2,85 0,07 0,25 11,31 313 
0,95 1,39 0,54 0,79 1,760 363 
isopropenyl acetate 
0,40 1,80 0,03 0,13 14,34 298 
Wang [43] 
0,40 1,85 0,03 0,13 14,07 313 
0,40 1,77 0,03 0,15 11,53 323 
0,42 1,82 0,04 0,19 9,73 333 
Butyl Acetate 
0,53 2,63 0,03 0,15 17,89 298 
Ince [33] 0,54 2,59 0,03 0,16 16,13 303 
0,53 2,60 0,03 0,17 15,70 308 
Butyl Acetate 
0,53 2,83 0,03 0,16 18,22 304 
Wang [42] 0,62 3,17 0,03 0,18 17,63 332 
0,55 2,83 0,03 0,18 16,12 366 
Isobutyl acetate 
0,32 1,82 0,02 0,09 20,39 283 
Cháfer [24]  
0,30 1,70 0,02 0,11 14,88 323 
1-methyl propyl ethanoate 
0,53 3,00 0,02 0,09 33,34 283 
Cháfer [25] 
0,56 3,10 0,02 0,11 27,13 323 
2-Methyl Propyl Acetate 
0,74 3,60 0,04 0,21 16,96 304 
Wang [42] 0,73 3,42 0,05 0,24 14,25 332 
0,67 3,12 0,06 0,26 12,13 366 
2-Methyl Ethyl Acetate 
0,77 3,35 0,05 0,22 14,95 304 
Wang [41] 0,85 3,54 0,06 0,26 13,42 332 
0,86 3,49 0,07 0,30 11,72 366 
Cyclohexyl  Acetate 
0,32 2,08 0,02 0,11 18,71 298 
Sayar [37] 0,33 2,22 0,01 0,09 25,67 308 
0,36 2,48 0,01 0,03 71,60 318 
Benzyl acetate 0,36 2,47 0,02 0,12 20,54 298 Bilgin [21] 
AmylAcetate 0,19 1,13 0,02 0,10 11,28 298 Çehreli [23] 
Amyl Acetate 0,47 2,84 0,02 0,12 23,14 304 Wang [41] 
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0,54 3,18 0,03 0,15 21,52 332 
0,48 2,84 0,02 0,14 19,66 366 
            
 
    
Ethers                 
Diethyl ether 
0,83 2,86 0,03 0,11 26,35 293 
Major [35] 
0,75 2,50 0,04 0,14 18,21 298 
Diethyl ether 0,76 2,75 0,02 0,06 45,64 288 Arabi [20] 
MTBE 
1,01 4,07 0,03 0,12 34,95 293 
Miao [36] 
0,97 3,95 0,03 0,12 34,05 298 
0,86 3,27 0,04 0,14 24,03 303 
1,05 4,33 0,03 0,11 39,75 308 
0,96 3,94 0,03 0,11 35,73 313 
0,98 4,05 0,03 0,10 39,14 318 
MTBE                      
+ NaCl 
wNaCl  0 0,97 3,95 0,03 0,12 34,10   
Zhang [46] 
wNaCl  0,01 1,20 4,33 0,05 0,17 24,90 298 
wNaCl  0,05 1,63 5,73 0,05 0,17 33,37   
wNaCl  0,1 2,70 9,63 0,05 0,16 59,45   
Diisopropyl Ether 0,14 0,67 0,01 0,06 11,59 298 Çehreli [23] 
Diisopropyl Ether 
0,35 1,68 0,01 0,05 32,01 293 
Zhang [47] 0,26 1,25 0,01 0,06 19,57 303 
0,35 1,52 0,02 0,10 14,73 313 
                  
Glutarates                 
Dimethyl glutarate 
0,72 4,14 0,05 0,30 13,62 298 
Ince [32] 0,66 3,52 0,07 0,36 9,86 308 
0,75 3,77 0,08 0,42 9,06 318 
Diethyl Glutarate 0,64 4,18 0,04 0,28 15,15 298 Kirbaslar [34] 
         
Phthalates                 
Dimethyl Phthalate 0,14 1,12 0,02 0,18 6,27 293 Dramur [27] 
Diethyl Phthalate 0,12 1,21 0,01 0,11 10,6 293 Dramur [27] 
         
Others                 
Butyronitrile 0,63 2,02 0,05 0,16 12,91 298 Bilgin [21] 
Diethyl Succinate 0,69 4,38 0,04 0,28 15,42 298 Kirbaslar [34] 
Diethyl Adipate 0,45 3,64 0,03 0,21 17,03 298 Kirbaslar [34] 
Cyclohexane 
0,33 1,52 0,01 0,03 58,06 293 
Zhang [45] 0,33 1,44 0,02 0,08 19,09 303 
0,41 1,68 0,02 0,10 17,51 313 
Diethyl Phenylmalonate 
0,14 1,36 0,01 0,13 10,68 294 
Torul [40] 
0,15 1,35 0,02 0,16 8,22 298 
Diethyl Methylmalonate 
0,30 2,13 0,03 0,19 11,21 294 
Torul [40] 
0,31 2,13 0,03 0,21 10,33 298 
Chloroform 0,09 0,57 0,00 0,02 28,61 288 Arabi [20] 
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A.2 Equilíbrio líquido-vapor entre os componentes e os solventes 





















































































































































Fração molar de solvente na fase líquida 
























Fração molar na fase líquida 
























Fração molar na fase líquida 

















































Fração molar na fase líquida 
MTBE 
Os diagramas líquido-vapor foram determinados a partir do 
modelo termodinâmico UNIQUAC e representam a distribuição 
dos componentes, identificados pela legenda, na fase líquido e 
na fase vapor, para cada mistura componente-solvente.  
 
